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П Р Е Д И С Л О В И Е
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ВВЕДЕНИЕ

1. РОЛЬ и ЗНАЧЕНИЕ АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ 
В НАРОДНОМ ХОЗЯЙСТВЕ

Азотная кислота по объему производства занимает среди других 
кислот второе место после серной кислоты. Все возрастающий 
объем производства H N O 3  объясняется огромным значением азот
ной кислоты и ее солей для народного хозяйства.

Основное количество товарной азотной кислоты расходуется 
в производстве азотнокислых солей (нитратов) и сложных мине
ральных удобрений. Необходимо отметить, что нитратный азот хо
рошо усваивается растениями и дает большой эффект при исполь
зовании в сельском хозяйстве. Значительное количество азотной 
кислоты поступает на производство технических нитратов. Азотная 
кислота и жидкая четырехокись азота используются как окисли
тели в ракетной технике.

Концентрированная азотная кислота применяется в производ
стве взрывчатых веществ — тротила СбН2СНз(Ы0 2 )з, мелинита 
СбН2 0 Н(М0 2 )з, гексогена (CH2NN0 2 )s, ксилила СеН(СНз)2 (Н0 2 )з, 
тетрила СбН2 (Н0 2 )зНН0 2 СНз и тэна С(СНа0 М0 2 ) 4; нитроглице
рина СзН5 (0 Ы0 2 )з и др.

В качестве взрывчатых веществ находят также значительное 
применение аммониты — смеси аммиачной селитры с нитропроиз
водными ароматических соединений.

Значительное количество концентрированной азотной кислоты 
применяется для получения нитропроизводных бензола, нафталина, 
антрацена и других соединений ароматического ряда, используе
мых в качестве полупродуктов в производстве синтетических кра
сителей, а также в фармацевтической промышленности. Азотистая 
кислота применяется для получения азокрасителей. Азотная кис
лота и окислы азота используются для окисления двуокиси серы 
в производстве серной кислоты по нитрозному способу. Двуокись 
азота находит применение для стерилизации семян перед внесе
нием их в почву.

В настоящее время 75— 80% производимой азотной кислоты 
используется для получения нитратов и сложных минеральных 
удобрений, 10— 1 5 % — для получения взрывчатых веществ и син
тетических красителей.

Объем мирового производства (без ) азотных удобрений
приведен в табл. 1.



Т абли ц а 1. Мировое производство связанного азота 
(в тыс. т N)

Страны 1961/62 гг. 1963/64 гг. 1965/66 гг. 1966/67 гг.

Западная Европа ............................
Восточная Е в р о п а .......................
Африка ...............................................
А з и я ........................................................
А в ст р а л и я ..........................................
Северная А м е р и к а .......................
Центральная и Южная ’ Америка

В с е г о  .  .  .

5 267 
221 8  

196 
2 054 

25 
4416  

263

6  230 
3 036 

234 
2 765 

23 
5 428 

458

7317  
4 472 

292 
3 589 

41 
6  961 

516

7 981 
5 072

304 
3 946 

61
8  030 

551

14 439 18 174 23 188 25 945

Данные о производстве азотной кислоты в отдельных странах 
мира приведены в табл. 2 .

Т абли ц а 2. Масштабы производства азотной кислоты 
в отдельных странах мира (в тыс. т ИМОз)

Страны 1959 г. 1S61 г. 1963 г. 1965 г. 1966 г. 1967 г.

А в ст р а л и я ................... 15,6 17,3 20,2 25,2 25,9 31,5
Индия ............................ 1,7 5,8 8,3 15,3 17,0 14.1
И сп а н и я ....................... 70,3 77,4 141,6 220,0 279,6 320,5
И талия............................ 704,9 811,0 894,2 936,8 946,3 1 032.0
Канада ............................ 254,7 248,0 310,0 344,0 395,5 _

Н орвегия....................... 18,8 21,3 24,1 25,3 26,1 —

П ортугалия................... 0,9 36,9 89,9 125,2 102,7 103,4
СШ А ............................ 2 789,1 3 066,0 3 849,2 4 435,9 5 002,7 5 553,7
Финляндия ................... 1,4 3,3 3,4 4,9 4,6 2 , 0
Франция ....................... 1 295,5 1 634,0 1 753,0 2 318,0 2 217,0 2 484,0
Ф Р Г ................................. 767,0 1 020,0 2 280,5 2 599,4 2 807,8 2 973,2
Ш в е ц и я ........................ 94,1 148,0 163,0 189,6 234,1 _

Япония............................. 107,8 148,5 183,2 250,8 282,0 348,0

Мощность всех заводов мира, производящих азотную кислоту, 
в 1966 г. составляла около 25 млн. г.

В Советском Союзе примерно 30— 35%  получаемого синтетиче
ского аммиака перерабатывается в азотную кислоту.

В связи с неуклонным ростом производства азотной кислоты 
вопросы совершенствования технологии и развития новых методов 
производства азотной кислоты приобретают большое государствен
ное значение.

2. МЕТОДЫ ПРОИЗВОДСТВА АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ

Азотная кислота и главным образом ее природная соль — натрие
вая селитра известны с давних времен. В 778 г. арабский ученый 
Джабир ибн-Хайян (Гебер) описал способ приготовления «крепкой



водки» (так называлась тогда азотная кислота) путем перегонки 
селитры с квасцами. Производство калиевой селитры — сырья для 
черного пороха — в сравнительно больших масштабах было орга
низовано в России уже в XVI в.

В России первые прописи по производству азотной кислоты из 
селитры были составлены при Петре I. Гениальный русский ученый 
М. В. Ломоносов впервые в нашей стране провел тщательные ис
следования условий получения азотной кислоты из селитры и 
в 1763 г. описал их в своих трудах.

До начала XX в. природная селитра была единственным источ
ником получения азотной кислоты. Этот процесс основан на сле
дующей реакции:

NaNOs +  H2SO4 =  HNO3 NaHSOi

Проведение реакции с меньшим количеством серной кислоты 
до образования сернокислого натрия вместо кислой сернокислой 
соли в данном случае нежелательно, так как вследствие высокой 
температуры плавления сернокислого натрия наблюдаются боль
шие потери азотной кислоты.

Природную селитру разлагали серной кислотой в чугунных ре
тортах, обогреваемых топочными газами. Выделяющуюся азотную 
кислоту конденсировали в холодильниках и собирали в стеклянные 
баллоны. При применении 95—9 7 % -ной серной кислоты и 9 6 % -пой 
селитры получали концентрированную азотную кислоту (до 
96— 98% HNO3). Газообразные продукты разложения пропускали 
через ряд баллонов с водой или известковым молоком для погло
щения окислов азота. После отгонки азотной кислоты кислый 
сернокислый натрий выводили из реторты в расплавленном со
стоянии.

Усовершенствованный вариант этого метода получения азотной 
кислоты состоял в том, что разложение селитры серной кислотой 
производилось в вакууме (остаточное давление до 650 мм вод . ст.). 
При этом температура разложения селитры снижалась до 
80— 160° С; продолжительность отгонки кислоты сокращалась до 
6  ч и достигался выход азотной кислоты, близкий к теоретическому. 
Расход топлива составлял около 120 кг/т HNO3. Такой способ по
лучения азотной кислоты, целиком зависящий от импорта чилий
ской селитры, был оставлен после разработки и осуществления ме
тода производства азотной кислоты контактным окислением ам
миака.

В начале XX в. была решена исключительно важная проблема 
связывания атмосферного азота, что дало человечеству новый не
исчерпаемый источник сырья для производства азотсодержащих 
соединений. Известно, что над каждым квадратным километро.м 
земной поверхности в воздухе содержится около 8000 тыс. т азота. 
Задача превращения инертного азота в химически активные ве
щества (N 0, NO2, HNO3) решена в результате последовательные 
усилий многих ученых.



Еще в 1781 г. Кэвендиш в результате электрического разряда 
в воздухе получил окислы азота. В 1814 г. В. Ы. Каразин внес 
предложение о «низведении электричества с верхних слоев атмо
сферы для производства селитры».

Первый патент на способ получения азотной кислоты при по
мощи электрического разряда в воздухе и превращения окислов 
азота в нитриты и нитраты был получен Лефебр в 1859 г.

В результате строительства гидроэлектростанций большой мощ
ности и выработки дешевой электроэнергии появились реальные 
предпосылки для разработки процесса фиксации атмосферного 
азота с целью его промышленного использования. Отмечая это, 
К. А. Тимирязев говорил: «Мы, быть может, находимся накануне 
капитального переворота в земледелии, получения самого важного 
из удобрительных средств прямо из воздуха, везде, где только най
дется дешевый источник силы. Эго будет один из поразительных 
результатов научного творчества, создающего ценности из ни
чего...»

В 1901 г. было положено начало фиксации азота воздуха в пла
мени электрической дуги ( д у г о в о й  м е т о д ) .  В 1902 г. в США 
сооружен завод по фиксации атмосферного азота с помощью элек
трической дуги, возникающей при пропускании между электродами 
тока силой 0,75 а  и напряжением 8000 в в печи конструкции Брэд- 
лея и ЛоБДЖ оя. И з-за несовершенства конструкции печи и боль
шого расхода электроэнергии завод был закрыт в 1904 г.

В 1906 г. в заводском масштабе осуществлен ц и а н а м и д н ы й  
м е т о д  связывания атмосферного азота. Цианамид кальция пред
ставляет собой хорошее у,иобрение и может применяться в каче
стве дефолианта (для обезлиствения хлопчатника). Ранее циан
амид использовался для получения аммиака.

Наконец, в 1913 г. на основе многочисленных работ был освоен 
промышленный метод с и н т е з а  а м м и а к а  из  п р о с т ы х  в е 
щ е с т в ,  который получил широкое развитие и в настоящее время 
занял главное место в производстве связанного азота. Вскоре после 
этого удалось решить проблему п о л у ч е н и я  а з о т н о й  к и с 
л о т ы  из  а м м и а к а .

Таким образом, за сравнительно короткий промежуток времени 
были разработаны два метода получения азотной кислоты; дуговой 
метод прямого окисления атмосферного азота в окись азота и д а 
лее в азотную кислоту и метод контактного окисления аммиака, по 
которому азот вначале связывается с водородом, а затем получен
ный аммиак окисляется до окиси азота с одновременным окисле
нием водорода в воду.

В свое время Д. И. Менделеев писал; «Одну из задач при
кладной химии составляет отыскание технически выгодного спо
соба получить из азота воздуха его соединения, заключающие асси
милируемый азот».

Большое значение для разработки способа соединения азота 
с кислородом воздуха имели работы В, Нернста и Ф. Габера, по



священные исследованию равновесия реакции образования окиси 
азота.

Конструированием электрических печей для получения окиси 
азота из воздуха занимались Г. Паулинг, И. Ковальский, И. Мос- 
цицкий и др. Их установки применялись на заводах Франции, Ита
лии и Австрии. Наиболее совершенными печами, нашедшими широ
кое распространение в Норвегии, были печи К. Биркеленда и 
С. Эйде.

В основе процесса образования окислов азота леж ала реакция

N2 +  Ог = 2N0

в  1907— 1909 гг. А. И. Горбов и В. Ф. Миткевич предложили 
конструкцию печи для получения соединений азота с кислородом. 
Оригинальной особенностью этой печи являлась воронкообразная 
форма пламени электрической дуги. При движении в печи воз
духа дуга вытягивалась в форме воронки. Воздух тесно соприка
сался с пламенем, что обеспечивало получение окиси азота с высо
ким выходом. Путем быстрого охлаждения образующейся окиси 
азота в холодильнике, расположенном на выходе газа из печи, 
производилась «закалка», что способствовало сохранению окиси 
азота без значительного ее разложения. Содержание окиси азота, 
полученной этим методом, достигало 2 ,5% , т. е. было значительно 
выше, чем в печах любой другой конструкции.

Производство азотной кислоты дуговым методом интересно тем, 
что в нем использовали дешевое исходное сырье — воздух. Аппа
ратурное оформление процесса довольно несложно. Однако для его 
осуществления требовалось ргромное количество электроэнергии, 
достигающее 70 000 квт-ч на 1 т N2 (это соответствует 64 т услов
ного топлива).

Дуговой способ связывания атмосферного азота применялся 
вплоть до 1932 г., затем он был вытеснен другими, более экономич
ными способами.

Одним из важных исследований в истории развития химии 
помимо синтеза аммиака из простых веществ было получение азот
ной кислоты контактным окислением аммиака.

В начале XX в. коксохимическая промышленность вырабаты
вала свыше 120 тыс. г аммиака в год. С развитием металлургиче
ской промышленности объем производства аммиака непрерывно 
увеличивался.

В дальнейшем с увеличением производства цианамида кальция 
появилась возможность получения из него аммиака. Однако лишь 
после осуществления наиболее дешевого способа получения ам
миака прямым синтезом из простых веществ встал вопрос о полу
чении азотной кислоты из аммиака.

В 1800 г. Фуркруа, пропуская аммиак с воздухом через раска
ленную железную трубку, выделил окислы азота. В 1839 г. фран
цузский ученый Кюльман получил окислы азота контактным 
окислением аммиака на губчатой платине. При охлаждении



образовавшихся окислов азота из них была получена азотистая и 
азотная кислоты. Кюльман первый правильно оценил значение ме
тода получения азотной кислоты контактным окислением аммиака 
и роль катализатора в осуществлении этого процесса. Он писал; 
«Если при существующих условиях превращение аммиака посред
ством губчатой платины и воздуха не представляет значительных 
выгод, то могут наступить времена, когда это превращение в эконо
мическом отношении станет возможным».

На основе работ Кюльмана в 1907 г. В. Оствальд сконструиро
вал опытную установку для получения азотной кислоты. В после
дующие десятилетия было построено несколько таких установок, но

техническое оформление процесса 
оставалось неизвестным до окон
чания первой мировой войны.

В России И, И. Андреев, не- 
 ̂ зависимо от других исследовате-

Я  лей, изучал возможность получе-
Я  ния азотной кислоты контактным
: И  окислением аммиака и разрабо

тал этот технологический процесс. 
За исключительно короткий про
межуток времени он исследовал 
весь процесс получения азотной 
кислоты из аммиака сначала в 
лабораторных, а затем в полуза- 
водских условиях и определил з а 
висимость выхода окиси азота на 
платине от скорости газа, темпе
ратуры и состава аммиачно-воз- 
душной смеси.

В сконструированном им же 
аппарате были проведены испы
тания катализатора на реальной 
газовой смеси и получены данные 
для проектирования цеха окисле

ния аммиака и цеха поглощения полученных окислов азота. По 
инициативе Н. И. Андреева было налажено изготовление платино
вых катализаторных сеток.

Не менее важными явились изыскания кислотостойких материа
лов для поглотительных башен и разработка рецептуры кислото
стойкого цемента для скрепления гранитных деталей аппаратуры. 
И. И. Андреев такж е успешно разрешил вопросы, связанные с из
влечением аммиака из аммиачной воды коксохимических произ- 
ьодств и с очисткой аммиака от вредных примесей.

В течение года были получены данные, необходимые для проек
тирования и строительства азотнокислотного завода. На основе 
данных И. И. Андреева, Н. М. Кулепетова и А. К. Колосова в Рос
сии (в Юзовке) в 1916 г. построен первый завод производигель-

Иваи Иванович Андреев 
(1 8 8 0 -1 9 1 9  гг.).



ностью 10 тыс, т аммиачной селитры в год. Завод был оборудован 
42 контактными аппаратами (диаметром 0,3 ж) и И гранитными 
башнями для абсорбции окислов азота и по технике оборудования 
контактного отделения оказался для того времени наиболее со
вершенным в мире. Стоимость строительства завода составила 
1940 тыс. руб, (в ценах того времени) — меньше, чем по проекту, 
предложенному англо-норвежскими фирмами.

Выдающийся инженер-химик И, И. Андреев по праву считается 
основателем отечественной азотной промышленности.

В результате многочисленных и обширных исследований в даль
нейшем удалось значительно усовершенствовать процесс производ
ства азотной кислоты, К большим достижениям в этой области 
следует отнести применение повышенных давлений, создание ма
лых по объему, но мощных агрегатов, применение искусственного 
охлаждения в абсорбционном отделении производства азотной кис
лоты, использование воздуха, обогащенного кислородом, позволив
шее повысить скорость всех процессов производства азотной кис
лоты. Разработан также метод получения азотной кислоты повы
шенной концентрации непосредственно из окислов азота.

Производство азотной кислоты контактным окислением 
аммиака, осуществленное впервые в промышленных условиях 
В, Оствальдом и И, И. Андреевым, явилось большим достижением 
в развитии химической промышленности. Способ получения азот
ной кислоты из аммиака оказался более рентабельным, чем пря
мое взаимодействие атмосферного азота с кислородом.

За истекшее время в результате развития азотной промышлен
ности интенсивность контактного процесса возросла в 5 — 7 раз, 
а процесса поглощения окислов азота в 150—200 раз. Мощность 
контактного агрегата в связи с увеличением его диаметра от 0,1 
до 2,8 м увеличилась в 800 раз. За это время, судя по имеющимся 
патентам, разработаны и внедрены в промышленность около 
150 различных вариантов систем, отличающихся технологическим 
режимом, конструктивными особенностями аппаратов и схемой 
производственного процесса.

Необходимо отметить, что прямое связывание атмосферного 
азота в виде окиси азота остается важной проблемой до сих пор. 
Перспективной является высокотемпературная фиксация атмосфер
ного азота в плазменных условиях.

Ведутся исследования получения окислов азота и азотной кис
лоты из азота и кислорода. М. Т. Дмитриев установил, что азот 
воздуха, растворенный в воде, под действием ионизирующих излу
чений ®°Со окисляется до нитратов, причем выход связанного азота 
при 1 атм составляет 0,056 м оль,  а при 100 атм 0,401 м ол ь  на к аж 
дые 100 эв. В этих условиях концентрация азотной кислоты в рас
творе достигала 62 г!л.

Интересные работы по изучению прямого окисления азота 
воздуха в электрических разрядах были проведены Е. И. Ере
миным, Н. И. Кобозевым, С- С, Васильевым, К, Н. Мочаловым.



т. в. Заболоцким, Н. И. Некрасовым. Они исследовали влияние 
электрических параметров разряда на выход окиси азота, а также 
зависимость концентрации окиси азота и расхода электрической 
энергии от условий проведения процесса, конструкции газоразряд
ной трубки и материала электродов. Установлено, что удельный 
расход электроэнергии снижается почти во всех случаях, когда по
лучается низкая концентрация окиси азота, однако при этом затруд
няется последующая переработка образовавшихся нитрозных газов.

Т. В. Заболоцкий показал, что при окислении азота в высоко
частотном разряде ( 10® гц) наблюдается значительно больший вы
ход окиси азота, чем в низкочастотном разряде (50 гц) или в раз
ряде постоянного тока. При прямом окислении азота воздухом, 
обогащенным кислородом, концентрация N 0  в нитрозных газах 
составила 9— 1 0 %, выход ее достиг 2,6  м ол ь  на 1 квт-ч, что соот
ветствует расходу около 28 тыс. квт-ч электроэнергии на 1 г свя
занного азота.

Рациональное инженерное решение проблемы превращения 
электрической энергии в химическую может возродить (на новой 
основе) прямой метод получения азотной кислоты из воздуха.

В последнее время ведутся поиски путей превращения ядерной 
энергии в химическую. Известно, например, что при непосредствен
ном воздействии на жидкий и газообразный воздух р- и ^-лучей 
от кобальтового источника могут быть получены окислы азота.

Широко разрабатывается метод связывания атмосферного азота 
путем прямого облучения смеси воздуха с кислородом в атомном 
реакторе. При этом за счет кинетической энергии (К. Э.) осколков 
деления урана молекулярный азот распадается на ионы и атомы

К. Э. +  N2
Щ  + е  

N +  N

Полученные атомы азота вступают в реакцию с кислородом 
с образованием окиси и двуокиси азота

N + 0 2  =  N 0 +  0  

NO +  О.5 О2 =  NO2

На активизацию азота и кислорода оказывает также воздей
ствие р- и Y-излучение.

В соответствии с исследованиями П. Хартекса и С. Дондеса 
наиболее благоприятными условиями являлись; продолжительность 
облучения 10 суток, температура 200° С, давление 10 ат и состав 
смеси, соответствующий воздуху. При этом выход двуокиси азота 
достигал 4— 5 м о л ь  на 100  эв,  концентрация двуокиси азота в смеси 
составила 9,0— 11,2%.

Дальнейшие исследования показали, что в качестве реакторов 
следует применять реакторы с пылевидной UsOg (содержание 
до 9 3 ,5 % ) .  Коэффициент полезного действия, определяемый по вы
ходу окислов азота, повышался до 40% .



Считают, что этот процесс целесообразно сочетать с использо
ванием тепловой энергии. Поскольку температура воздуха на входе 
в реактор составляет 290 и на выходе 600° С, тепло газа передается 
во втором контуре пару и далее трансформируется при помощи 
турбогенератора в электрическую энергию. Часть циркулирующего 
газа, содержащего 1 0 % NO2, направляется на получение четырех- 
окиси азота или азотной кислоты.

Основная и практически еще нерешенная сложность процесса 
заключается в удалении из нитрозного газа вредных изотопов 
4>Аг, ’^С, 5зре и др.

В реакторе мощностью 112 Мет по теплу и 40 Мет по получае
мой электроэнергии можно получить 2 00  т/сутки четырехокиси 
азота. Загрузка пылевидной UsOs составляет 12,8 кг  на I реак
тора. Внутренний диаметр реактора 2,4 м; его высота 2,4 м; коли
чество трехокиси урана равно 29 кг,  количество графита — замед
лителя нейтронов — 42 кг.

Ниже приведены экономические показатели хемоядерного спо
соба получения двуокиси азота в установке производительностью 
1200  т1сутки N2O4 по данным американской фирмы:

Капиталовложения, 
млн. долл.

в урановую 
установку

 ̂ J хими
ческую пе
реработку 

окислов 
азота

Себестои
мость,
долл./т

Хемоядерные процессы 
с циркуляцией пылевидного урана . . . 73,5 27,5 34,25
с неподвижным горючим . . . . . . . 52,8 40,5 36,85
с неподвижным горючим и силовой 
электростанцией .............................................. 54,0 32,8 56,1

Химическое производство 
азотной кислоты из синтетического 
а м м и а к а ................................................................. - 26,2 30,8
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Г Л А В А  I

ВЫСОКОТЕМПЕРАТУРНАЯ ФИКСАЦИЯ  
АЗОТА АТМОСФЕРЫ

1. ДУГОВОЙ МЕТОД

Метод связывания азота и кислорода, содержащихся в атмосфере, 
при помощи пламени электрической дуги, так называемый дуговой , 
метод, проводится при высоких температурах. Взаимодействие про
текает по уравнению

N2 +  Oj =  2N 0 -  180,6 к д ж  ( -  43,14 ккал)

Ниже приведены экспериментальные данные о равновесных кон
центрациях окиси азота, полученной из воздуха, не обогащенного 
кислородом:

Температура, ° К .......................  1810 1877 2033 2195 2400 2580 2675 3000
Концентрация N 0 , объемн. % 0,37 0,42 0,64 0,97 1,50 2,05 2,23 3,57

Уравнение изохоры реакции представляется уравнениями Ыерн-
ста

I g /С = - - ^ 4 - 1 , 0 8 8 4  (1,1)

и Габера

\ g K ^  -  - ^ - И , 0740

где /С — константа равновесия реакции;
Т — температура, °К.

Равновесную концентрацию окиси азота можно определить из 
уравнения

*2 2
=  ________________ ________________ __________  ( 1 2 ^

(79,2 -  0,5д:) (20,8 -  0,5л:) 1646

где X — концентрация окиси азота, объемн. %;
79,2 и 20,8 — содержание азота и кислорода в воздухе (как это 

было принято авторами исследования).
При совместном решении уравнений (1, 1)  и (1 ,2 )  можно при

ближенно вывести зависимость равновесной концентрации окиси 
азота в воздухе от температуры;

lg^  =  -  ^  +  2.152 

2* 19



Чтобы получить окись азота с максимальным выходом, исход
ный газ должен содержать, согласно уравнению реакции, 50% N< 
и 50%  О2. В этом случае

/( = ■ Ig л; =  -  +  2,2432500 Т
Если при 3000° К расчетная равновесная концентрация окиси 

азота в воздухе составляет 3,78%, то в смеси, содерл<ащей 50% 
азота и 50% кислорода, эта концентрация достигает 4,67%. Однако 
в случае незначительного превращения азота и кислорода в окись 
азота применять воздух, обогащенный кислородом, экономически 
не выгодно.

Если процесс проводить в пределах те.мператур, при которых не 
происходит диссоциации N2 и О2 на атомы, давление не влияет на 
равновесие реакции. При проведении синтеза окиси азота в области 
высоких температур в расчетах равновесной концентрации окиси 
азота необходимо учитывать диссоциацию N2 и О2 на ато.мы.

Значения констант диссоциации при различной температуре 
приведены ниже;

Температура,
“К

Хр.. атм
Темпе Лр. атм

Р0 /Р02 p I ' P N 2

ратура.
"К Pq 'P 0 2 p %Ip n 2

293 2 - 10 “ 3,5- 10~ ‘“ 3 000 1,2 ■ 10“ ^ 1,9- 1 0 ~ ' “

1 ООО 2 , 4 - 8 , 6 -  Ю " " ' 5 00 0 48,4 1,1 • 10 “ '

2  00 0 4 , 4 -  10“ ’ 8 .  1 0 “ '® 20 ООО 1,5- Ю'’ 3,4- 10^

Е. Н. Еремин и А. Н. Мальцев предложили следующий метод 
расчета равновесной концентрации окиси азота:

N2 + О2 2N0

2N 20

Обозначим равновесные концентрации N 0 ,  N, О, О2 и N2 соот
ветственно через X, у , Z, q  р  (в мол. долях). Для определения 
неизвестных величин составляем уравнения:

К, P n o

PN2P02 

Ро

К. р1
PN2

У
= —  P06VX

Ро,
х + у + г + р + д =

а = N2 : О2 = р +  0,5л: +  0,5у 
q +  0,5л: +  0,5г

Значения констант равновесия при различной температуре по 
данным последних исследований приведены в табл. 3.



При температурах выше 2500'’ К расчет равновесной концентра
ции окиси азота необходимо вести с учетом диссоциации молекул 
азота и кислорода. Термодинамически равновесные концентрации 
окиси азота, по расчетам Еремина и Мальцева, приведены на 
рис. 1-1 и в табл. 4.

Как видно из рис. 1-1, кривая равновесного содержания окиси 
азота имеет максимум, абсолютное значение которого относительно 
оси температур очень сильно зависит от давления. С повышением 
давления, что следует также из 
принципа Ле-Шателье, равновесная 
концентрация окиси азота увеличи
вается, а значения оптимальных тем- ^  
ператур смещаются в сторону более 
высоких.

С учетом диссоциации молекул 
исходных компонентов на атомы 
следует, что при высоких температу
рах с ростом степени сжатия азото
кислородной смеси выход окиси азо
та будет увеличиваться. Имеются 
предложения о повышении давления 
синтеза окиси азота до 50— 100 атм.

Исследованиями Я. Б. Зельдо
вича, П. Я. Садовникова и 
Д. А. Франк-Каменецкого установ
лено, что при любом термическом 
методе образование окиси азота оп
ределяется тепловым процессом.
В случае сжигания топлива его го
рение завершается до начала обра
зования окиси азота и выход N 0  
определяется температурой, соста
вом продуктов сгорания и скоро
стью охлаждения нитрозного газа.
Максимальная концентрация окиси 
азота определяется условиями рав
новесия системы при максимальной 
температуре.

П. Я. Садовников также пришел к заключению, что образова
ние окиси азота происходит после почти полного сгорания топлива.

По данным К. Еллинека и Э. Эрминса можно рассчитать (с не
большой погрешностью) скорость прямой реакции образования 
окиси азота и скорость обратной реакции разложения окиси азота 
по уравнениям

dpuo , , 2
- * iP n 2Po2 ~ â NO

^PnO , 2  .
7̂ “  -  ^2PnO ~ ’̂ iPN2P02

woo 3000 5000
Температура,'‘H

Рис. I-l. Термодинамически равно
весные концентрации окиси азота 
(в мол. 96) в зависимости от тем

пературы;
у — стехиометрическая смесь без учета 
диссоциации: г - в о з д у х  без учета дис
социации; 3 — стехиометрическая смесь 
с учетом диссоциации N2 и О2 
(^общ “  * ат); 4 -  воздух с учетом дис
социации N2 и O j ( ’̂общ™ ' 5—сте- 
хиометрическая смесь с учетом Диссо
циации N2 и О2 (^’общ “ ®® •**“
6~воздух с учетом диссоциации Nj

и °2 (Робщ“ “  ")•



Т абли ц а  3. Константы равновесия

т° к Кг Ki

1 ООО 5,834- 10~® 7,655- 10~‘'' 3 ,492 . 10“ “
! 500 8,974 . 10~® 3,481 - 10~'^ 2 ,1 7 7 -1 0 “ "
2  0 0 0 3,516- Ю""' 7,620- 10~‘* 5,321 - 10“ ^
2 500 3,177 - 10~^ 8,091 ■ 10~'^ 2 ,4 1 0 -1 0 “ "
3 000 1,371 - 10“ ^ 1,854-10“ '° 1 ,439-10“ ^
3 250 2,398 - 10“ ^ 4,467- 10“ ® 7,586 - 10“ *̂
3 500 3,891 - 10~^ 4,721 - 10“ ® 2 ,6 8 6 - 1 0 “ '
3 750 5,821 - 5,012- 10“ ^ 9,120- 10“ ‘
4 000 3.413- 10“ ^ 3,0 4 8 -1 0 “ ® 2,416
4 500 1,524- 10“ ‘ 7,851 ■ 10“ '̂ 1, 34- 10
5 000 2,438- 10“  ‘ 1,069- 1 0 “ ^ 5,279 - 10

Таблица 4. Термодинамически равновесные концентрации N 0 (при 1 атм)

Концентрация NO, мол. “/о

Т °  К
N2 ; 0 2  =  4 ; 1 N2 : 02  =  1 ; 1

без учета с учетом дис без учета с учетом дис
диссоциации социации N2 и О2 диссоциации социации N2 и 02

ЗООЭ 4,446 4,067 5,531
3 250 5,752 4,709 7,186 5,988
3 500 7,151 4,981 8,978 6,456
3 750 8,532 4,573 10,764 6,091
4 000 8,962 4,030 12,665 5,448
5 000 15,255 1,755 19,801 2,616

где fe) и ^2 “  >^онстанты скорости прямой и обратной реакций, 
агж“‘ • сек~^\

P n 2 . POi, P n g  — парциальные давления N2, О2, N 0 , атм\ 
т — время протекания реакции, сек.

Значения констант скорости реакции и ^2 приведены на 
рис. 1-2 .

Так как результаты расчета скорости реакции по числу столкно
вений молекул N2 и О 2 сильно расходились с практическими дан
ными (в 1000 раз), то Я. Б. Зельдович, П. Я. Садовников и 
Д. А. Франк-Каменецкий предложили цепной механизм образова
ния окиси азота, включающий следующие элементарные реакции;

О2 20
0 - f N ,  NO-bN
N-f-О г N 0 +  0

Поскольку константа скорости обратной реакции во много 
раз больше константы скорости прямой реакции то для пред-



отвращения разложения образующейся окиси азота после вывода 
ее из зоны высоких температур необходимо обеспечить исключи
тельно высокую скорость охлаждения газа. Скорость охлаждения 
горячего нитрозного газа, или так называемая закалка окиси 
азота, должна составлять 10®— 10® град1сек.  Интенсивное охлаж 
дение нитрозного газа следует проводить до 1500° С. При более

Рис. 1-2. Значения констант 
скоростей k i  и Й2.

ты

Рис. 1-3. Печь X. Биркелянда и 
С. Эйде для синтеза окиси азота:

;  —электрообмотка; 2 — полюса; 5 —распре
делительная насадка; ■? —электрическая 

дуга.

низкой температуре скорость разложения окиси азота незначи
тельна.

По Ю. П. Райзеру продолжительность установления равновес
ной концентрации окиси азота в зависимости от температуры сле
дующая:

г ,  ° К .....................................  1700 2 0 0 0

г ,  с е к .....................................140 1,0
2300 

3.1 • 10 '^
2600 

2,2 • 10~
3000 

1,4- 1 0 ~
4000 

1,5- 1 0 ~

В промышленности для фиксации азота атмосферы с помощью 
пламени электрической дуги широко применялись печи X. Бирке
лянда и С. Эйде. В таких печах электрическая дуга сплющивается 
с помощью электромагнита в диск и растягивается по направ
лению к электродам. Схематически эта печь изображена на 
рис. 1-3.



Диаметр диска достигал 3 м\ мощность печи от 300 до 1000 кет, 
напряжение 500 в при частоте 50 период1сек. Производительность 
одной печи в пересчете на HNO3 составляла 0,5— 1,5 т!сутки.

Получаемую в электрических печах окись азота после быстрого 
охлаждения подвергали окислению и перерабатывали в азотную 
кислоту почти так же, как перерабатывается в настоящее время 
окись азота, полученная контактным окислением аммиака. Содер
жание окиси азота в нитрозных газах составляло 1,5%.

Газообразное

2. СОВРЕМЕННЫЕ НАПРАВЛЕНИЯ ИССЛЕДОВАНИЙ ФИКСАЦИИ 
АТМОСФЕРНОГО АЗОТА

Проблема фиксации атмосферного азота прямым методом продол
жает интересовать химиков всех стран.

В настоящее время определились следующие направления в ис
следовании прямого связывания атмосферного азота: термические

процессы с использованием тепла 
горючих газов, электрической ду
ги или энергии ядерного распада, 
а также процесс, протекающий в 
условии плазменного состояния 
газа; электрический процесс с ак
тивизирующим воздействием 
электрического поля. Проводятся 
опыты по окислению азота кис
лородом в присутствии горючих 
газов. Так, при сжигании коксо
вого или природного газа при 
температурах около 2000° С мож- 

розные газы, со- 
,5— 1,6% окиси

доз̂ ух

Рис. 1-4. Регенеративный способ 
синтеза окиси 'азота из воздуха пу
тем сжигания газообразного топлива:
/ — камера быстрого охлаждения; 2 —каме

ра предварительного нагревания.

но получить НИТ 
держащие до 
азота.

Много лет назад в Висконсин- 
ском университете (США) был 
испытан термический способ с ис

пользованием тепла горючих газов (регенеративный способ) полу
чения окиси азота из воздуха. Способ заключался в доведении тем
пературы газа до 2100° С путем сжигания метана и последующей 
быстрой закалке окиси азота (рис. 1-4).

Процесс проводили в двух печах, заполненных кусками окиси 
магния. Воздух, предварительно подогретый до 100° С, проходил 
вторую печь и за счет аккумулированного в ней тепла нагревался 
до 1500° С. Затем к нагретому воздуху добавляли природный газ, 
температура воздуха за счет тепла сгорания метана повышалась 
до 2100° С. Газ поступал в первую печь и отдавал свое тепло на
садке. При этом происходило быстрое (в течение сотых долей се
кунды) охлаждение газа до 300° С, т. е. осуществлялась закалка 
окиси азота.



в  следующем цикле менялось направление воздуха. Вначале он 
поступал в первую печь, а затем во вторую. Далее газ дополни
тельно охлаждался и окись азота поглощалась силикагелем. Вслед
ствие быстрого охлаждения газа в нем удалось получить до 2 % 
окиси азота. Расход условного топлива составил 4,5 т/т связанного 
азота, а с учетом полной переработки до конечного продукта — 
азотной кислоты — около 8 — Ю т на 1 г связанного азота.

По данным А. Л. Томпсона, при окислении пропана воздухом 
под давлением от 3,5 до 5,3 ат и при 2700° С полученный газ содер
жал 3,7% окиси азота. При увеличении давления до 8,5 ат и ио-

1 .
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00 3-
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Рис. 1-5. Схема установки синтеза окиси азота путем 
сжигания метана в воздухе, обогащенном кислородом;
/ — реактор; 2 —холодильник; 3, 4, 5 — теплообменники для 

использования тепла газов.

вышении температуры можно получить в отходящих газах до 4% 
окиси азота.

Большое значение для достижения высоких температур при 
сжигании метана или природного газа имеет использование воз
духа, обогащенного кислородом. Принципиальная схема уста
новки прямого связывания азота кислородом за счет использова
ния тепла реакции сжигания метана в атмосфере воздуха, обога
щенного кислородом, приведена на рис. 1-5. Для закалки окиси 
азота, полученной в реакторе 1, нитрозные газы быстро охл аж 
дались с помощью воды в холодильнике 2. Остальное количество 
тепла отводили в теплообменниках 3 ,4  w 5.

Для получения окиси азота были кспытаны ракетные двига
тели. При сжигании этана в избытке воздуха, обогащенного кисло
родом (50% Ог), и при 21 ат в двигателях развивалась темпера
тура 2800— 3000'’ К. В результате последующего прохождения газа 
через сопло Л аваля за 10̂  ̂ сек  газ охлаждался до 1800° К.



Скорость охлаждения составила 10® epadjceK. Концентрация окиси 
азота в выходящем газе достигала 2,7%. Для устранения пере
грева турбины, работающей на нитрозном газе, рекомендовали 
применять турбины с охлаждаемыми лопастями.

Исследовался также периодический процесс получения окиси 
азота в ударных трубках, в которых при взрыве газ сжимался 
и разогревался; при последующел! расширении газ быстро охлаж 

дался. Концентрация окиси азота 
достигала 3% .

В связи с разработкой метода 
прямой трансформации химической 
энергии в электрическую с помощью 
термоэлектронного элемента по
явилась возможность выделения в 
качестве побочного продукта окиси 
азота. В условиях высокой темпера
туры, развивающейся при сжигании 
природного газа в атмосфере воз
духа, обогащенного кислородом, 
можно получать нитрозные газы со 
значительным содержанием окиси 
азота. Особую сложность в осу
ществлении этого процесса пред
ставляет сочетание перевода хими
ческой энергии в электрическую с 
необходимостью проводить мгновен
ную закалку окиси азота.

Проект фирмы «Вестингауз» з а 
ключается в том, что инертный газ 
(аргон или азот) с небольшими до
бавками цезия подается в горелку, 
где нагревается за счет сгорания 
природного газа в кислороде воз
духа. Полученная плазма *, предста

вляющая собой горячий, частично ионизированный газ, поступает 
в магнитно-гидродинамический генератор. Здесь тепло магнитного 
поля преобразуется в электрическую энергию. Выход окиси азота 
при 2900° С и о— 10%-ном избытке кислорода составляет 1,4—2%. 
Установка должна работать по циркуляционной схеме. При мощ
ности установки 500 Мет можно вырабатывать 300 TjcyTKU 
HNO3.

В  отличие от нейтральных газов плазма под действием электри
ческого и магнитного полей может менять свои свойства. При дуго
вом разряде в атмосфере аргона или азота с высокой плотностью 
тока в магнитном поле развивается температура до 10 000° К.

Онись азота

Рис. 1-6. Схема плазменного реак
тора для синтеза окиси азота:

; — турбулизирующее кольцо; 2 — анод; 
3 —катод; 4 — реактор; 5 —генератор по

стоянного тока; 6 -г а з о в а я  турбина.

* Плазма — газ, в котором значительное число молекул и атомов ионизиро
ваны, т. е. он состоит из заряженных частиц.



Во8а Воздух

Продумты
реат иа

После смешения полученной плазмы с воздухом или азото-кисло- 
родной смесью образуется окись азота.

В плазменной струе среднемассовую температуру воздуха 
можно довести до 3000—4000'’ К и поднять давление до нескольких 
десятков атмосфер. В этих условиях концентрация окислов азота 
в нитрозных газах может быть 
увеличена до 5— 7% .

На рис. 1-6 приведена схема 
плазменного реактора для полу
чения окиси азота, разработанная 
Стоксом и Найпом. При электри
ческом разряде в слое стабили
зирующего азота развивается вы
сокая температура и образуется 
плазменная струя. Перед турбу- 
лизирующим кольцом в реактор 
вводят кислород. Средняя темпе
ратура газа составляет 3300—
3500° К, давление 21—28 аг.л«; вре
мя пребывания газа в плазмотро
не 10’  ̂ сек. Затем нитрозный газ 
охлаждается жидким азотом и 
кислородом до 1400° К и посту
пает в газовую турбину. Энергия 
расширения передается генерато
ру постоянного тока. Испарив
шийся N2 и О2 поступают в реак
тор. Расчетная концентрация оки
си азота в потоке газа, выходя
щем из турбины, достигает 6,5%
N 0  при соотношении N2 : О г=  1 : 1 
и 5% при соотношении N2 ; О2 =
=  79 : 21. Практически концентра
ция окиси азота будет значитель
но ниже приведенных величин.

Путем предварительного подо
грева воздуха до 1500 и 2 0 0 0 ° К и
ведении процесса при температуре около 2700° К можно снизить 
расход энергии соответственно до 10,8 и 6  квт-ч1кг окиси азота. З а 
калку окиси азота можно проводить при помощи циркулирующего 
холодного нитрозного газа, воды и путем расширения газов в тур
бине.

Схема устройства плазмотрона для синтеза окиси азота в плаз
менной струе аргона с вихревой стабилизацией дуги мощностью 
45 квт-н приведена на рис. 1-7. Катодом является вольфрамовый 
стержень 1, анодом — сопло из красной меди 2 , интенсивно о х л а ж 
даемое водой. Аргон поступает в плазмотрон по спиральным кана
лам, обтекает вольфрамовый катод и выходит через сопло. Дуга

Рис. 1-7. Схема плазмотрона мощ
ностью 45 кет:

/ — вольфрамовый электрод; 2 — медный 
охлаждаемый анод; 3 — изоляторы; 4 — канал 
для ввода воздуха в зону дуги; 5 — вытес

няющий объем.



образуется между острием вольфрамового стержня и внутренней 
поверхностью канала сопла. За зоной разряда в канал сопла по 
радиальным отверстиям подается воздух, где он смешивается 
с плазменной струей аргона. Здесь же происходит образование 
окислов азота. Нитрозпые газы выходят из сопла и попадают 
в кольцевой зазор между двумя медными стенками, охлаждаемыми 
водой. Вместо аргона можно использовать чистый азот.

Исследования, проведенные Л. С. Полак и В. С. Щипачевым, 
позволили найти пути оптимизации процесса получения окислов

то 1000 ifOOO
Температура, °Н

5000

Рис. 1-8. Оптимальные режимы 
закалки окиси азота;

7 -3 0 0 0 °  К и 1 от; 2 -3 5 0 0 °  К и 10 ат; 
3 -  3300° К и 50 ат.

Рис. 1-9. Зависимость равновесных кон
центраций окиси азота от температуры 
и давления при отношении O j : Nj =  1 ; 4: 
/ —0,1 ат; 2 —1ат ; 3 — 10 ат; 4 — <х>; 14,6; 13 и 
18,2^расход энергии на получение 1 кг  NO 

(в кет ■ ч).

азота в плазменной струе. На рис. 1-8 изображены кривые, с по
мощью которых можно определить оптимальный режим закалки 
окиси азота.

Оптимальное давление процесса синтеза окиси азота лежит 
между 20 и 30 ат, а температура между 3100— 3700° К. При этих 
условиях удельные энергетические затраты будут минимальными. 
Это подтверждается данными, приведенными на рис. 1-9.

На рис. 1-9 для отдельных температур показаны величины энер
гетических затрат (в квт-ч1кг окиси азота). Минимальный расход 
энергии, равный 13 тыс. квт-ч1т окиси азота, соответствует техно
логическому режиму синтеза окиси азота при 1 ат.

По данным Г. В. Гуляева, Г. И. Козлова, Л. С. Полак и др., 
при скорости охлаждения нитрозных газов dTjdx  =  10® град!сек  
можно сохранить без разложения до 63% (от равновесной кон
центрации) окиси азота, а при скорости охлаждения 10  ̂ и 
10® г р а д ! с е к  — соответственно 85 и 95% окиси азота.



Расход энергии на проведение реакции образования окиси азота 
составляет:

N2 +  О2 =  2NO — 43,14 к к а л  

В расчете на 1 т N 0  он будет равен;

43,1 • 10®
864

• =  840 кет ■ ч

Однако вследствие необходимости нагревания всего газа до 
температуры синтеза N 0  расход электроэнергии в старых электро- 
дуговых установках составлял примерно 70 тыс. квт-ч{т N 0 .  По 
данным Л. С. Полак и В. С. Щипачева, 
расход энергии на получение окиси азо
та 5%-ной концентрации в плазменной 
струе при 3 1 0 0 °К и 10 атм составит око
ло 14 тыс. квт-ч1т N 0 .

При современном способе получения 
экиси азота контактным окислением ам
миака затраты на сырье составляют око
ло 8  тыс. квт-ч1т N 0 . Конкурентная спо
собность новых методов получения окиси 
азота может быть достигнута при сниже
нии затрат энергии примерно вдвое. В 
:вязи с этим большое значение приобре- 
гает использование тепла горячих ни- 
грозных газов. Эта проблема представ
ляет большие трудности из-за необходи
мости быстрого охлаждения нитрозиых 
газов.

Одна из возможных схем получения 
экиси азота, по данным Л. С. Полака и 
В, С. Щипачева, приведена на рис. МО.
Воздух, сжатый в компрессоре 1, подо
зревается в теплообменнике 2 до 1500—
1700° К и подается в плазменную печь -?.
Полученный нитрозный газ при 3000— 3300° К поступает далее 
3 смеситель 4, где смешивается с циркулирующим нитрозным га- 
юм, охлаждается до 1700— 1900° К и при этой температуре про
водит теплообменник 2. Здесь газ отдает тепло воздуху, охл аж 
дается до 1100° К и затем поступает в газовую турбину 5. Часть 
-аза после турбины идет на абсорбцию, а остальное количество по- 
хается в систему через компрессор 6 в качестве циркуляционного 
'аза.

При синтезе окиси азота под давлением 30 атм затраты энер- 
'ии, по данным Л. С. Полака и В. С. Щипачева, могут достигать 
тримерно 8 тыс. кбг-ч/т N 0, что позволяет сравнивать этот метод 
10 стоимости с аммиачным.

Ма абсорбцию

Рис. 1-10. Схема установки 
синтеза окиси азота в плазмо
троне с закалкой холодны

ми нитрозными газами:
/ — компрессор воздуха; 2 —тепло
обменник; 3 *- плазмотрон; 
4 —смеситель горячих и холод
ных нитрозных газов; 5 —газо
вая турбина; 6 — циркуляционный 

компрессор; 7 — электромотор.



Исследования процесса получения окиси азота в плазменных 
реакторах мощностью 500 кет, проведенные С. Н. Ганзом и
А. П. Мельником, показали, что при температуре процесса 3500° К 
и закалке нитрозного газа распыленной водой концентрация окиси 
азота в воздушной смеси достигала Ъ%. При 3200° К и закалке 
с помощью циркулирующего нитрозного газа концентрация окиси 
азота в газе составляла 4 % ;  при этом расход электроэнергии был 
равен 16 тыс. кет-ч/т NO. Температура подогрева исходного газа 
1900°К.

Рис. [-11. Принципиальная схема получаняя азотной кислоты из Nj и О2 
с помощью плазмы под давлением 1 0  ат: 

i — воздушный компрессор; 2 — смеситель; 3 — теплообменник; 4 — плазмотрон; 5 —аппа
рат для закалки NO; 5 -  котел-утилизатор; 7 -  турбокомпрессоры; 5 — холодильник 

нитрозных газов; Р — абсорбционная колонна.

Принципиальная схема производства азотной кислоты ns 
N2 +  О 2 плазменным методом при давлении 10 т  приведена на 
рис. 1- 11 .

Воздух, содержащий 50% кислорода, сжимается турбокомпрес
сором 1 до 10 ат и смешивается с отходящими газами из абсорб
ционной колонны 9. Д ля компенсации потерь давления отходящие 
газы сжимаются турбоциркуляционным компрессором 7. Сыра?; 
смесь газов, поступающая при температуре 350° К, подогревается 
до 2000° К в аппарате 5 горячими газами из плазмотрона 4. Тем
пература в плазмотроне достигает 3300° К и снижается после за 
калки до 2100° К. Закалка в аппарате 5 производится путем сме
шения плазмы с нитрозными газами, охлажденными до 475° К.

После закалки нитрозные газы охлаждаются последовательнс 
в теплообменнике 3  и котле-утилизаторе 6 до 475° К. Затем част1



их сжимается в турбокомпрессоре 7 и поступает на охлаждение 
плазмы, а другая часть после охлаждения водой в холодильнике 8 
подается в колонну 9  для переработки в азотную кислоту. Отходя
щие газы, как уже было сказано, возвращаются в цикл производ
ства, так как содержат азот и кислород в отношении 1 : 1 с при
месью небольшого количества окислов азота. Часть газов после 
абсорбционной колонны выдувается в атмосферу, чтобы избежать 
накопления в системе аргона выше допустимой нормы.

Таким методом (пока только на основании расчетов) можно 
получить газы, содержащие до 7,25 объемн. % NO, при расходе до 
4120 квт-н электроэнергии и 398 м'̂  кислорода на 1 т H N O 3 . Кон
центрация готовой кислоты может быть доведена до 58— 60%-

В настоящее время проводятся интенсивные исследования упра
вляемого синтеза гелия из водорода. Освобождающаяся внутри
ядерная энергия может быть использована для получения огром
ного количества тепла или химической энергии. В практических 
условиях это позволит получать газ с высоким содержанием окиси 
азота.

Ядерная реакция синтеза гелия связана со слиянием ядер дей
терия:

— ■> Ч1е +  н + 3 ,3  М эе 

з Н 4 - ' Н + 4  М эе

2Н 4 - Ше — <Не +  /г +  17,6 М эе

где ’Н, ^Н, ®Н— ядра изотопов: обычного водорода, дейтерия и 
трития; 

п — нейтрон;
^Не, ‘'Не — ядра изотопов гелия.

1 г  водорода выделяет тепло, эквивалентное в энергетическом 
отношении десяткам тонн угля.

Считается перспективным получение связанного азота с по
мощью солнечной энергии. Опыты проводились с параболическими 
алюминиевыми зеркалами диаметром 8  ж. В фокусирующих лучах 
температура достигала 2670° С. Воздух, проходя между блоками из 
ThOa, попадал в зону высокой температуры. Выход окислов азота 
составлял 7,9 г!{м^ • ч) в пересчете на H N O 3  или 4,5 г  азотной кис
лоты на 1 квт-ч при общем расходе воздуха 500 г/ч.

Таким образом, высокотемпературная фиксация азота атмо
сферы пока связана с высокими удельными расходами тепла и 
энергии. Несмотря на многостадийность процесса, сложность тех
нологической схемы и аппаратуры, большие капитальные вложения 
и использование дорогостоящих материалов, распространенный 
в настоящее время метод связывания атмосферного азота через 
аммиак характеризуется низким расходом энергии. Тем не менее 
наряду с усовершенствованием производства синтетического ам 
миака продолжаются поиски новых методов фиксации атмосфер
ного азота.
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Г Л А В А  II

КОНТАКТНОЕ ОКИСЛЕНИЕ АММИАКА

1. ОБЩИЕ УСЛОВИЯ И МЕХАНИЗМ ОКИСЛЕНИЯ АММИАКА

В настоящее время азотная кислота производится методом кон
тактного окисления аммиака. Технология производства состоит из 
двух основных стадий; окисления аммиака до окиси азота и пере
работки ее в азотную кислоту. Последняя стадия включает окисле
ние окиси азота до высших окислов азота и последующее погло
щение их водой.

Стадия окисления аммиака в окись азота в общем виде вы
ражается уравнением

4МНз +  5 0 г  =  4 N 0  +  6Н2О

Стадия окисления окиси азота в высшие окислы азота и пере
работки их в азотную кислоту может быть представлена уравне
ниями

2N0  + О2 =  2NO2 
ЗЫОг +  Н2О =  2HNO2 +  N0__

Суммарную реакцию без учета побочных реакций, проходящих 
с образованием элементарного азота и других соединений, можно 
выразить уравнением

NH3 + 2 0 2  =  HN0 3 -f-H2 0  -t-421,2 к д ж  ( 1 0 0 , 6  к к ал )

Технология производства азотной кислоты рассматривается да
лее в книге в соответствии с этими стадиями и другими особенно
стями производства.

Исследования показывают, что при окислении аммиака на раз
личных катализаторах и в зависимости от условий ведения про
цесса можно получить окись азота, элементарный азот и закись 
азота:

4М Н з4-502 =  4Ы 0 +  6 Н2 0  + 9 0 7 ,3  к д ж  (216,7 к кал )

4ЫНз +  402 =  2 М2 0 -Ь 6 Н2 0  +  1104,9 к д ж  (263,9 к кал )

4ННз +  302 =  2 Ы2 +  6 Н2 0  +  1269,1 к д ж  (303,1 к к ал )

Кроме того, возможны и другие побочные реакции, протекаю
щие с образованием азота без участия катализатора. К таким 
реакциям относятся пязложение пк^^^^̂ ^̂ азота и взаимодействие

3  Зак. 437

T f.u - '
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аммиака с окисью азота. В газах после окисления аммиака может 
находиться такж е непрореагировавший аммиак.

Термодинамические расчеты изменения свободной энергии по
казывают, что приведенные выше основные реакции могут прак
тически протекать до конца.

Вычисленные при 900° С константы равновесия имеют следую
щие значения:

PnH3 0̂2
4 6

PnoPhsO
Кг : 10-5 3

Ks =

PNH3P02

PN20PH20

PNH3P02

PN2PH20

10
-61

10 -6 7

Превраш,ение аммиака в конечные продукты при 900° С дости
гает почти 1 0 0 %, поэтому все три реакции можно рассматривать

как практически необратимые. 
Однако из значений констант 
равновесия следует, что при 
окислении аммиака превраще
ние в элементарный азот может 
быть наиболее полным и при 
достаточной длительности про
цесса окисление аммиака мо
жет привести к образованию 
только элементарного азота.

Таким образом, при окисле
нии аммиака, как в процессе, 
который может протекать в не
скольких направлениях, состав 
конечных продуктов будет оп
ределяться в первую очередь 
избирательным (селективным) 
каталитическим действием ка
тализаторов.

Особенность катализатора, 
обладающего избирательным 
действием, заключается в уско
рении лишь одной из несколь

ких возможных реакций. Изменяя катализатор и условия проведе
ния реакции, можно изменить и состав продуктов реакции.

Д л я  осуществления реакции необходимо, чтобы реагирующая 
система прошла через состояние с повышенной энергией, т. е. через 
энергетический барьер, определяемый энергией активации. Энерге
тическое состояние экзотермической реакции окисления NH3 опре
деляется соотношением, приведенным на рис. П-1.

Время

Рис. П -1 . Энергетическое состояние 
экзотермической реакции окисления 

аммиака:
I  и 2 —исходное и конечное состояния; К —ка
тализатор; Е ь  Ег, Е з —энергии активации ис
ходных, промежуточных и конечных продук
тов; Ui и £/2 — внутренняя энергия в началь
ном и конечном состояниях; Q — тепловой 
эффект реакции (кривая а  соответствует про
цессу гомогенного окисления аммиака, кри

вая б — процессу гетерогенного окисления).



Процесс контактного окисления аммиака начинается со стадии 
активированной адсорбции кислорода на поверхности катализа-

О
тора К с образованием промежуточного соединения |

К - 0

Затем происходит активированная адсорбция аммиака, требую
щая меньшей энергии активации. При этом образуется переходный

О
комплекс I с последующей перегруппировкой его в ком-

К — О — N H 3 

O - N H 3 
плекс I I 

К - 0
Вследствие перераспределения электронных связей возможны 

и другие промежуточные соединения: гидроксиламин NH2OH, ни- 
троксил HNO, амид NH2, имид NH, атомарный азот N и получение 
в конечном результате N 0, N2 и Н2О.

В. Краус предполагает, что при малой стационарной концентра
ции кислорода, сорбированного на поверхности катализатора, 
в процессе окисления аммиака получается окись азота (ката
лизаторы Pt, Рб2 0 з, СаО, СГ2О 3), а при большой концентрации 
кислорода (в его избытке) —  N2O и N2 (катализаторы NiO, 
МпОг).

В. А. Ройтер не считает достоверным представление о много- 
стадийности каталитического процесса. Он полагает, что более 
правильна одностадийная схема катализа без образования не
скольких промежуточных соединений, т. е. без расчленения про
цесса на отдельные последовательные стадии.

Д ля окисления аммиака необходим избирательный катализа
тор, при котором скорость реакции получения окиси азота наиболь
шая, т. е. реакция была бы направлена в сторону образования NO, 
а не N2O и N2.

Известно, что окисление аммиака воздухом без катализатора 
приводит к выделению только элементарного азота. В присутствии 
катализатора помимо азота можно получить окись или закись 
азота или оба эти соединения. Из всех потенциальных термодина
мически возможных реакций в присутствии катализатора в первую 
очередь протекает та реакция, которая требует наименьшей энер
гии активации.

Так, при окислении аммиака на марганцевом катализаторе при 
низких температурах 70% NH3 превращается в закись азота. Из 
графика, представленного на рис. И-2 , видно, что с повышением 
температуры до 250° С вначале образуются только элементарный 
азот и закись азота. При 250'" С примерно 70% окисляемого ам
миака дает закись азота, а 3 0 % — элементарный азот. Дальней
шее повышение температуры приводит к образованию окиси азота 
и к уменьшению количества закиси азота. При 800° С около 65%



аммиака окисляется до окиси азота и 3 5 % — до элементарного 
азота; закись азота не обнаружена.

В. Ф. Постников и Л. Л. Кузьмин показали, что при 200— 300° С 
на марганцевом катализаторе, активированном висмутом, при со
держании в аммиачно-воздушной смеси до 10,5% аммиака и вре
мени контактирования 1,5 сек  можно превратить в закись азота 
85—88%  аммиака; остальной аммиак превращается частично 
в окись азота ( 1— 3 % ) и в элементарный азот.

При окислении NH3 в кипящем слое катализатора (пиролюзит) 
при 350°С  получают 81% N2O, при 300°С аммиак не вступает

в реакцию, а при температуре 
выше 400° С образуется N 0, 

Платина и ее сплавы счи-
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Рнс. П-2. Состав газа, образующегося 
при окислении аммиака на марганцо

вом катализаторе.

таются наилучшими катализа
торами избирательного окисле
ния аммиака в окись азота. На 
таких катализаторах при вы
сокой температуре в окись азо
та можно превратить до 99,0% 
аммиака. В заводских усло
виях выход окиси азота состав
ляет 95—98% . Остальное ко
личество аммиака реагирует 
с образованием азота и закиси 

азота; часть непрореагировавшего аммиака попадает с газом в си
стему, образуя нитрит-нитрат аммония. Из исследований С. Чубека 
и других следует, что образованию закиси азота способствует низ
кая степень конверсии аммиака. При высокой степени конверсии 
аммиака в окись азота выходы N2 и NjO примерно одинаковы.

Платина хорошо адсорбирует кислород. На ее ' поверхности 
лежит, по А. Н. Фрумкину, слой кислорода, соответствующий 
2— 6  моноатомным слоям. Значительное количество кислорода про
никает в глубь платины. Прочность связи кислорода с платиной 
сильно возрастает с повышением температуры. Это относится 
в основном к первому слою платины.

Аммиак слабо адсорбируется платиной, азот почти не адсорби
руется. Вероятность адсорбции платиной окиси азота и паров воды 
в присутствии избытка кислорода в газе очень мала. Поэтому ско
рость окисления аммиака определяется в основном скоростью ад
сорбции аммиака.

В соответствии с адсорбционно-химической теорией катализа 
механизм каталитического окисления аммиака можно представить 
следующим образом. Кислород и аммиак диффундируют из газо
вой смеси к поверхности катализатора. Как показано Л . К- Андру- 
совым, Г. К. Боресковым, Д. А. Эпштейном и авторами, при стехио- 
метрическом отношении О2 : NH3 =  5 : 4  скорость процесса опреде
ляется диффузией кислорода к поверхности катализатора, в дан
ном случае платины. При недостатке кислорода окисление аммиака



на обнаженной поверхности катализатора происходит без образо
вания кислородных соединений до элементарного азота. При нали
чии в газе избытка кислорода более 30% (сверх стехиометрически 
необходимого количества) фактором, контролирующим процесс, 
является скорость диффузии аммиака к поверхности платины, по
крытой кислородом. Молекулы кислорода и аммиака могут образо
вывать на различных катализаторах разные типы связей с поверх
ностью и в зависимости от условий давать разнообразные про
дукты реакции.

Вследствие того что на поверхности платины находятся атомы 
со свободными валентностями, в первую очередь происходит акти
вированная адсорбция кислорода, обусловленная возникновением 
электронной связи. В результате химического взаимодействия кис
лорода с поверхностью платины ослабляются связи между атомами 
в молекулах 6 2  и образуется перекисный комплекс катализатор — 
кислород. В последующей стадии активированной адсорбции ам
миака образуется новый комплекс катализатор — кислород— ам
миак (см. рис. П-1). Далее происходит перераспределение элек
тронных связей, и атомы азота и водорода соединяются с кисло
родом:

4- 50^  =  +  бН^+О^-

Процесс окисления аммиака на поверхности платины схема
тично представлен на рис. П-3.

N N Места разрыва

Рис. II-3. Схема процесса окисления аммиака на по
верхности платины (сплошными линиями обозначены 
ранее возникшие связи, пунктирными — вновь обра- 

зуюшиеся связи).

Адсорбированный кислород не входит в кристаллическую ре
шетку платины, незначительное его количество находится в рас
творенном состоянии, часть адсорбированного кислорода образует 
непосредственно с платиной непрочные связи. Вследствие высокого 
химического сродства водорода к кислороду молекулы аммиака 
ориентируются основанием (атомами водорода) к поверхности ка
тализатора с последующим образованием молекулы воды и окиси 
азота. Такие стойкие химические соединения (NO и Н2О) обла
дают малой адсорбционной способностью и потому удаляются 
с поверхности катализатора. Освободившиеся на ней связи



распределяются на ближайшие молекулы кислорода, вновь адсор
бированные на поверхности катализатора.

Как показали исследования, проведенные с помощью меченых 
атомов в Институте физической химии им. Л . В. Писаржевского, 
кислород окисных катализаторов не участвует в окислительном 
процессе катализа. По нашему мнению атомы кислорода, образую
щие прочные связи с металлом катализатора, непосредственно 
в реакции также не участвуют.

Опыты, проведенные авторами при парциальном давлении ам
миака в аммиачно-воздушной смеси от 0,1 до 5 ат, показали, что 
на платиновом катализаторе аммиак окисляется с большим выхо
дом окиси азота примерно при одинаковом времени соприкоснове
ния с катализатором. Следовательно, количество активных центров 
на поверхности губчатой платины достаточно велико для обеспе
чения высокой плотности покрытия поверхности кислородом и ам
миаком.

По Г. К. Борескову, энергия активации адсорбции О 2 составляет 
22  ккал1м оль ,  а энергия активации взаимодействия адсорбирован
ного кислорода с аммиаком около 10 ккал1моль.  Кажущаяся энер
гия активации реакции окисления аммиака на платине, как это 
установлено авторами совместно с А. П. Засориным и Р. Г. Орзуло- 
вой, равна 26,6 кдж 1м оль  (6,36 к к а л 1 м о л ь ) .

Это значение меньше энергии активации гомогенного окисления 
NH3, следовательно в соответствии с уравнением зависимости кон
станты скорости от температуры константа скорости реакции оки
сления аммиака в присутствии катализатора возрастает:

где k  — константа скорости реакции; 
а  — постоянная;
е  — основание натурального логарифма;

£  — наблюдаемая энергия активации;
7? — газовая постоянная [1,987 кал /(м оль-град)] - ,
Т — температура, °К.

Гетерогенное окисление аммиака снижает не только энергию 
активации, но и порядок реакции. Так, порядок реакции окисления 
аммиака на платине близок к единице.

Подтверждением гетерогенного протекания реакции окисления 
аммиака до окиси азота является соответствие величин теплот 
реакции и разогрева платиновых сеток (222 ±  8  кдж 1м оль  N 0 ) ,  
установленное Н. Я. Бубен. Если бы реакция окисления аммиака 
протекала как гомогенный процесс в объеме, то температура се
ток — инициаторов реакции была бы ниже расчетной. Однако эта 
температура даже при малых степенях окисления аммиака оказа
лась близкой к температуре теоретического разогрева.



Следовательно, все этапы превращения аммиака до окиси азота 
(в том числе и образование промежуточных соединений) протекают 
на поверхности катализатора.

Превращение же аммиака в азот, как это еще раз подтвердили 
И. И. Бергер и Г. К. Боресков, может происходить в объеме в ре
зультате взаимодействия аммиака как с кислородом, так и с 
окисью азота.

Таким образом, по нашим и другим данным, окись азота может 
образоваться только на поверхности катализатора, а азот и в объ
еме, вне поверхности катализатора. В этом заключается основное 
значение катализатора для окисления аммиака.

И. Е. Ададуров и М. В. Поляков высказывали предположение, 
что процесс окисления аммиака является гетерогенно-гомогенным 
процессом. Эту теорию поддерживают до сих пор некоторые уче
ные, поэтому и в настоящее время ведутся исследования по выяс
нению механизма реакции окисления аммиака.

Ознакомление с сущностью процесса катализа и механизмом 
реакций контактного окисления аммиака дает основу для выбора 
условий проведения всего процесса (катализатора избирательного 
действия, температуры, концентрации аммиака, скорости газа, кон
струкции конвертора и т. д.).

2. КАТАЛИЗАТОРЫ

Почти на всех азотнокислотных заводах в качестве катализатора 
процесса окисления аммиака применяют платину или ее сплавы.

Платина является дорогим катализатором, однако она в течение 
длительного времени сохраняет высокую активность, обладает до
статочной устойчивостью и механической прочностью и легко реге
нерируется. Кроме того, платина легко разогревается до темпера
туры зажигания (начало реакции) и расход ее на единицу продук
ции незначителен.

В производстве азотной кислоты не применяются носители для 
катализаторов из платины и ее сплавов, так как при наличии носи
телей довольно быстро снижается активность катализатора и 
затрудняется его регенерация. На современных заводах катализа
торы, содержащие платину, используются в виде сеток. Практи
чески применяются сетки из сплавов платины с родием и палла
дием. Сетчатая форма катализаторов дает возможность использо
вать наиболее простой тип конверторов.

Благодаря сетчатой форме создается большая поверхность ка
тализатора в конверторе при относительно малом расходе платины. 
Обычно применяют сетки с диаметром проволоки 0,045—0,09 мм. 
Площадь сетки, не занятая проволокой (свободная площадь), со
ставляет примерно 50—60% общей площади. При изготовлении се
ток из проволоки другого диаметра число плетений изменяют та
ким образом, чтобы свободная площадь сетки оставалась в указан
ных пределах.



в  табл. 5 приведена характеристика применяемых катализатор- 
ных сеток.

Т абли ц а 5. Характеристика катализаторных сеток

Диаметр
проволоки,

мм

Число плете
ний на 1 см^ 

сетки
Масса 

I сетки,
Поверхность 

нитей на I 
сетки, л2

Свободная
площадь,

7о

Свободный 
объем, ”/о

0,05
0,06
0,07
0,09

3 600 
1 024 
1 024 
1 024

505
389
529
876

1,884
1,206
1,407
1,810

49,0
65.3
60,2
50,7

52,9
69.8
64.8
54.8

В СССР наибольшее распространение получили катализатор- 
ные сетки, характеризующиеся следующими данными (согласно 
ГОСТ 3193— 59):

Состав для работы
при атмосферном давлении ..................  Pt +  4% Pd 4-3,5%  Rh
при повышенном давлении.......................■ Pt +  7,5% Rh

Толщина проволоки, м м .....................................  0,092
Число ячеек на I с м .............................................. .............................32

» » на 1 .......................................... 1024

Масса новой платиноидной сетки, состоящей из трех металлов, 
диаметром 1150 мм составляет 981 г, а сетки диаметром 2900 мм — 
6184 г при диаметре нити 0,09 мм. Сетки с редким плетением нитей 
(578 на I СЛ1̂ ) не получили распространения, поскольку степень 
конверсии на них снижалась по сравнению с обычными на 3—4%. 
Кроме того, через них наблюдался большой проскок аммиака.

В конверторах, работающих при атмосферном давлении, уста
навливают чаще всего три сетки; в аппаратах, работающих под да
влением 4— 5 ат, — 12, а под давлением 7— 9 ат — 16— 20 сеток. 
Если в аппарате установить одну сетку, часть молекул аммиака 
пройдет сквозь нее, не соприкасаясь с поверхностью катализатора. 
Выход окиси азота понизится. В наилучших условиях степень кон
версии (степень превращения аммиака в окись азота) на одной из 
трех сеток достигает 88— 92% , на двух 95—97%, на трех до 98 7о. 
Сетки должны плотно прилегать друг к другу, чтобы в свободном 
пространстве между ними не могли протекать гомогенные реакции, 
снижающие выход окиси азота. Следует отметить, что значение 
этого факта ранее было сильно преувеличено.

На новых сетках не сразу достигается высокий выход окиси 
азота. Процесс активации продолжается при 900° С в течение 8 — 
16 ч, при 800° С в течение 1— 2  суток, поэтому в промышленных ус
ловиях в комплекте сеток первой по ходу газа ставят сетку, уже 
проработавшую некоторое время. Если новые сетки предваритель
но прокалить в пламени водорода или аммиака, то период актива
ции сеток значительно сокращается.



Розжиг катализаторных сеток в период пуска конвертора произ
водится с помощью факела азото-водородной смеси или этилового 
спирта за 2— 3 мин. В конверторах, работающих под давлением, 
для розжига сеток применяются вращающиеся горелки с азото
водородной смесью.

При пуске конвертора возможно неполное окисление аммиака. 
Количество нитрата аммония в нитрозных газах, образовавшегося 
в результате взаимодействия аммиака с окислами азота, достигает 
3 газа и через 1 ч снижается до 0,3 г/ж̂ .

В  процессе эксплуатации платиновых сеток их поверхность 
сильно разрыхляется, эластичные сетки становятся хрупкими, а 
гладкие и блестящие нити их — губчатыми и матовыми. Образова
ние губчатой разрыхленной поверхности приводит к увеличению 
толщины нитей. В результате создается сильно развитая поверх
ность сеток, что повышает каталитическую активность платины. 
По данным гранулометриче
ского анализа платиновой пы
ли, выполненного Н. А. Фигу- 
ровским, С. Б. Бретшнайдер 
подсчитал, что поверхность та
кой активированной платино
вой сетки в 30 раз больше гео
метрической поверхности но
вой сетки.

Внешний вид поверхности 
сеток до и после активации 
представлен на рис. П-4. Р а з 
рыхление поверхности плати
новых сеток с течением време
ни приводит к сильному разру
шению сеток, что вызывает 
большие потери платины. О т
равление катализатора примесями, которые содержатся в посту
пающем газе, может в дальнейшем также вызвать снижение его 
активности.

Платина, предназначенная для изготовления катализатора, не 
должна содержать железа, так как в присутствии даж е 0 ,2 % Fe 
значительно снижается выход окиси азота.

Чистая платина при высоких температурах быстро разрушает
ся. Другие металлы платиновой группы в чистом виде в качестве 
катализаторов не применяют: палладий быстро разрушается, ири
дий и родий мало активны, осмий легко окисляется.

Были изучены и применены сплавы платины, обладающие боль
шей прочностью и не меньшей активностью, чем чистая платина. 
Сетки из сплава платины с 1% иридия при высоких температурах 
более активны, чем платиновые. Значительно большая активность и 
в особенности механическая прочность свойственны сплавам пла
тины с родием.

Рис. П-4. Вид платиновой сетки в уве
личенном виде;

а —пеактивированная сетка; б — активирован
ная сетка.



При добавлении к платине (т. пл. 1773° С) родия (т. пл. 1985° С) 
повышается точка плавления сплава и катализатор становится бо
лее стойким в условиях эксплуатации при повышенной темпера
туре.

Ниже приводятся данные С. Хэндфорта и Д. Тиллея об актив
ности платинородиевых сеток (активность выражена степенью кон
версии в процессе окисления при 900° С и одинаковой скорости га
за) :
Содержание родия в сплаве с плати

ной, % ................................................................. О 1 2 10 15 20 50
Степень конверсии, % ................................  96,1 97,2 98,3 99,3 99,0 98,7 98,7

При повышении содержания родия в платинородиевом сплаве 
от нуля (чистая платина) до 1 0 % выход окиси азота в процессе 
окисления аммиака увеличивается при 800° С с 93 до 97% , при 
850° С с 95 до 97,5%, а при 900° С с 96,1 до 99,3%. Из приведенных 
данных следует, что наилучший выход окиси азота может быть до
стигнут при использовании сплавов платины, содержащих 1 0 % ро
дия. Выход окиси азота на таком катализаторе выше, чем на 
чистой платине, на 3—4% . В случае окисления аммиака при атмо
сферном давлении и температуре ~ 8 2 0 ° С  степень конверсии ам
миака на платинородиевом катализаторе в заводских условиях со
ставляет 97,5— 98% и около 95— 97% в системах, работающих при 
7— 9 ат и температуре 870— 900° С.

Учитывая более высокую стоимость родия по сравнению с пла
тиной, в катализаторных сетках применяют также сплавы, содер
жащие 7 и даж е 5% Rh. Сетки, содержащие родий, незаменимы в 
системах, работающих под давлением и при высоких температурах.

Заводы Советского Союза применяют разработанный ГИАП 
катализатор, содержащий палладий (т. пл. 1554° С). Механическая 
прочность такого катализатора несколько снижается по сравнению 
с платинородиевым, но по активности он почти не уступает послед
нему. За границей сетки с палладием распространения не полу
чили.

Общий срок службы каталитических платинородиевых сеток в 
системах, работающих при 900° С и 8  аг, составляет около 90 су
ток, а в системах, работающих при атмосферном давлении и 
820° С, — около года.

Активность других сплавов характеризуется данными, приве
денными в табл. 6 .

В качестве катализаторов окисления аммиака исследовали сет
ки из различных металлов — меди, никеля, серебра, хромоникеле
вого сплава, а также фарфор, шамот и кварц, покрытые платиной. 
Время, в течение которого сохраняется активность таких катализа
торов, невелико вследствие появления трещин на их поверхности 
и обнажения носителя. Кроме того, при использовании подобных 
катализаторов наблюдались большие потери платины.

Были испытаны также окислы почти всех металлов. Наиболее 
активными оказались окиси железа, кобальта и серебра, на кото-



Т аблиц а 6. Максимальная степень превращения 
аммиака в окись азота на различных катализаторах

Состав катализатора
Степень

конверсии,
%

Состав каталиватора
Степень

конверсии.
%

9 9 , 9 Pd,  0 ,1%  Ag 99,3 96,4% Pt, 3,6% W 95,5
90% Pd, 10% Ag 98,5 8 6 % Pt, 10% Rh, 4% Co 95,5
96% P t, 2% Rh, 2% Ir 98,5 80% Pt, 10% Rh, 10% Ag 95,2
97,8% Pt, 1,8% Rh, 0.4% Co 98,4 90% Pt, 10% Pd 95,0
99,9% Pd, 0,1% Cu 98,2 99,9% Pd, 0, 1% Cu 94,1
99,9% Pd, 0,1% Ir 98,0 99% Pt, 1% Au 89,6
99,5% P t, 0,5% Pd 98,0 95% Pt, 5% Co 88,3
92% P t. 5% Rh, 3% W 97,9 99,9% Pd, 0,1 % Au 87,9
90% P t, 10% Cu 97,8 90% Pt, 10% Ag 87,8
75% P t, 25% Pd 96,8 97% Pt, 3% Ru 87,5
98,1% Pt, 1,9%W 96,3 97% Pt, 3% Mo 85,2
99,9% Pd, 0, 1% Rh 96,2 90% Pd, 10% Rh 75,8
97% P t. 3% W 96,0

рых достигалась степень конверсии до 75—90% - Активирование не
большими добавками разных металлов значительно повышало ак
тивность окисных катализаторов. В большинстве случаев наиболее 
эффективное содержание промотора в сплаве составляло от 3 до 
9% . Эти катализаторы были получены при осаждении аммиаком 
из растворов хлористых или азотнокислых солей с последующей 
сушкой, формовкой и прокаливанием. Применение носителей для 
этих катализаторов дало отрицательный результат. В отличие от 
платины оптимальная температура процесса на неплатиновых ка
тализаторах колеблется в сравнительно небольших пределах,

В табл. 7 приведены наиболее активные неплатиновые катали
заторы.

Т аблиц а 7. Активность неплатиновых катализаторов

Состав катализатора

Опти
мальная
гемпе-
рат)фа.

Степень
конверсии,

“/о
Состав катализатора-

Опти
мальная
темпе-
ратура,

Степень
конверсии,

V»

РегОз 670 89,9
1

91% РгОз, 3%  МпОг,' 800 95,0
6 % ВЬОз

РбгОз, В!гОз 600 94,6 СоО 700 76,6
РегОз, Th0 2 700 88,5 97% СоО, 3% СеОг 700 94,8
FejOa, МпОг 700 79,0 97% СоО, 3% BijOa 720 96,0
РбгОз, СиО 700 92,0 97% СоО, 3% N10 720 91.0

97% СоО, 3% AI2O 3 700 89,1
РегОз, СеОг 700 90,0 91% СоО, 3% AI2O3 700 94,8
94% РгОз, 3% МпОг, 750 94,0 85% СоО, 15% AI2O 3 700 96,0
3 % В i 2 О 3



На практике при окислении аммиака испытывали, например, 
железный катализатор, содержавший в качестве активаторов 3 % 
МпОг и 6 % B i2 0 a. Катализатор изготовляли в виде колец диамет
ром 6 — 8  мм  и располагали слоем толщиной 600 мм  на шамотных 
колосниках. Такая форма катализатора очень удобна, так как по
зволяет создать большую поверхность контакта при малом сопро
тивлении газовому погоку. Температура конверсии была равна 
750— 800° С, температура зажигания 600° С. Выход окиси азота 
вначале составлял 94% , но через 3 месяца снизился до 92—90%. 
Срок службы описанного катализатора не превышал 100 суток.

В практике некоторых заводов нашел применение кобальто
алюминиевый катализатор (85 % С03О4 и 15% AI2O3), кобальтовый

катализатор (98% СоО и 2% 
С03О4) и железохромовый ка
тализатор. Выход окиси азота 
на таких неплатиновых ката
лизаторах на 2 — 3% ниже, чем 
на платиноидном; через 20—30 
суток выход снижается еще на 
4—6 %. Поэтому в системах, 
работающих под давлением, 
неплатиновые катализаторы не 
применяются.

Б нашей стране в системах, 
работающих при атмосферном 
давлении, широкое распрост
ранение получил способ оки
сления аммиака на двухсту
пенчатом катализаторе, пред
ложенный Д. А. Эпштейном и

Н. И. Ткаченко и разработанный ГИАП. Катализатор состоит из 
одной платиноидной сетки в качестве первой ступени и слоя не
платинового катализатора толщиной 50— 65 мм, расположенного 
на расстоянии 10— 15 мм  от сетки, в качестве второй ступени. Для 
второй ступени широко применяется железохромовый катализатор, 
изготовленный в виде таблеток диаметром 5 мм.

Прочность железохромового катализатора по мере увеличения 
службы возрастает. Свежеприготовленный катализатор выдержи
вает усилие на сжатие 5 KzcjcM^, а бывший в работе — 6 — 
12 кгс1см'^. В процессе работы катализатор меняет окраску. Потери 
неплатинового катализатора вследствие истирания в течение 10— 
12 месяцев достигают 7— 12%. Общий срок работы неплатинового 
катализатора составляет 3— 5 лет. Частичное осаждение на нем Pt 
с платиновой сетки способствует улучшению работы второй сту
пени.

Общий выход окиси азота на таком комбинированном катали
заторе составляет 97,0% , на платинородиевых сетках 97,5%. На 
платиновой сетке аммиак окисляется на 85— 90% . Единовременные

Рис. П-5. Контактный аппарат с двух
ступенчатым катализатором;

/,  ̂—дырчатые диски; 2 —корпус аппарата; 
3 — платиноидпая сетка; 4 —слой неплатино
вого катализатора; 5 — слой керамических ко

лец; 7 — штуцер для термопары.



затраты на платину при использовании двухступенчатого катали
затора сокращаются в 3 раза, но потери платины в процессе экс
плуатации снижаются всего на 10— 2 0 %.

В современных конверторах платиновые сетки располагаются 
горизонтально. Как показано нами и А. П. Засориным, выход окиси 
азота по сечению контактных сеток неодинаков: в центре примерно 
на 2 % выше, чем на периферии.

Рис. II-6 . Общий вид контактного отделения, работающего 
при атмосферном давлении.

В современных установках контактного окисления аммиака га 
зовый поток направлен сверху вниз. Платиновые сетки распола
гаются на колосниках или на переплетенных нитях — металличе
ских струнах. Диаметр сеток в современных конверторах, рабо
тающих при атмосферном давлении, составляет 2; 2,8 и 3,5 л , а в 
аппаратах, работающих под давлением, 0,5; 1, 1,7 w 2 м. Располо
жение катализатора в конверторах показано на рис, П-5. Общий 
вид контактного отделения приведен на рис. П-6 .

J. ТЕМПЕРАТУРНЫЕ УСЛОВИЯ ОКИСЛЕНИЯ АММИАКА

Окисление аммиака на чистой платине начинается при 145° С, а 
при 300° С уже наблюдается заметное образование окиси азота. 
При низких температурах окисление аммиака протекает с получе
нием элементарного азота, закиси азота и малого количества оки
си азота. Вследствие проскока непрореагировавшего аммиака в по
лученных нитрозных газах образуется туман нитрит-нитратных со
лей.



Дальнейшее повышение температуры способствует увеличению 
выхода окиси азота и одновременно приводит к возрастанию ско
рости реакции. В интервале от 700 до 1000° С выход окиси азота 
может составлять 95— 98% . Следует подчеркнуть, что при высоких 
температурах (850— 950° С) можно легче и с большой скоростью 
достичь более полного превращения аммиака в окись азота (97— 
9 8 % ),  чем при пониженных температурах (650— 750° С). Это отно
сится главным образом к установкам окисления аммиака при по
вышенном давлении.

Оптимальный температурный режим окисления аммиака при 
атмосферном давлении с учетом потерь катализатора — дорого
стоящей платины лежит в интервале 800— 840° С, а в системах, ра
ботающих под давлением 7—9 от, в пределах 880—930° С. Повы
шение температуры от 700 до 900° С позволяет увеличить скорость 
реакции примерно в 3 раза.

Необходимый температурный режим может быть достигнут за 
счет выделения тепла реакции окисления аммиака;

4 N H j - f  502 =  4 N 0 + 6 H 2 0  -f 907,3 кдж*

4NH3 +  402 =  2N20 +  6H20 +  П04,9 каж

4ЫНз Ч-ЗОг =  2Nj +  бНгО  -f 1269,1 кдж

Увеличение температуры реакции за счет выделения тепла реак
ции можно определить по формуле

т Ср

где Q — тепло реакции, кдж ;
т  — масса газа, кг;

Ср — теплоемкость газа, к д ж ! ( к г - г р а д ) .
Количество тепла (в к д ж ) ,  выделяемого при окислении 1 моль  

аммиака до окиси азота и элементарного азота (пренебрегая про
скоком аммиака и образованием закиси азота), равно;

Q =  317,3x -  (317,3 -  226,8) г/ =  317,3x -  90,5г/

где X — число молей аммиака в аммиачно-воздушной смеси;
у  — число молей окиси азота, образовавшегося в результате 

окисления аммиака.
Состав газа (в м оль)  после окисления аммиака определяется 

следующим образом:

О г ......... 0 , 2 1 ( 1 - х ) - | г / - | - ^

N 2 .......0,79(1 -  л :)+

N 0 ......... у
..........2  Р - Р щ о

* 1 ккал  .= 4,1868 кдж .

ib



где  ̂ — число молей элементарного азота, образовавшегося в
результате окисления аммиака;

Р  — общее давление аммиачно-воздушной смеси, ат\
РН20 — парциальное давление водяных паров в смеси, ат.

Средние мольные теплоемкости газов в интервале 0— 700° С со
ставляют [в к д ж / { м о л ь ■ град)] :

С о , ..................  0,032 Сн^о • • • • 0.0373
..................  0,0305 С ^ о . . . .  0,0314

Зная количество газов и их теплоемкость, можно определить эн
тальпию газов тСр  и затем повышение температуры в резуль
тате реакции

^  Q ^  ____________ 3 1 7 ,3 л :-9 0 ,5 у ____________
Р РЧпП

0,03081 +  0 ,0161 л: -Ь 0,0373
^ “■РнгО

Обозначив степень конверсии через а  =  у1х и подставляя вместо 
у  равную ему величину ах, получим:

(317,3-90,5а) л:

0,03081 +  0,0161д; + 0,0373 -  —
^  “  РНгО

Д ля сухой аммиачно-воздушной смеси, содержащей 10% ам
миака ( х = 0 , 1), при степени конверсии 98%  ( а  =  0,98) теоретиче
ское повышение температуры составляет:

(317,3-90,5-0.98)0,1 ^
0,03081 +0,0161-0,1

Если воздух насыщен парами воды при 20° С и рн^о в аммиач
но-воздушной смеси составляет 0,0215 ат, то для приведенных вы
ше данных Д/ =  690° С.

Из расчета следует, что теоретическое повышение температуры 
составляет около 70° С на 1 % окисленного аммиака. При сниже
нии степени конверсии на 1 % температура реакции повышается 
на 3°С .

Гетерогенное окисление аммиака является по существу адиаба
тическим и автотермичным процессом.

В случае применения аммиачно-воздушной смеси, содержащей 
9%  аммиака, можно за счет тепла реакции вести процесс при 
600° С. Для достижения более высокой температуры необходимо 
предварительно подогреть воздух или аммиачно-воздушную смесь 
или повысить в ней до известного предела содержание аммиака. 
При этом нужно учитывать снижение температуры реакции вслед
ствие потери тепла в конверторах. Для предварительного подо
грева воздуха используется в основном тепло горячих нитрозных 
газов, а в системах, работающих под давлением с применением 
турбокомпрессоров, и тепло сжатия воздуха. Использование тепла



сжатого воздуха, имеющего на выходе из турбокомпрессора темпе
ратуру 120— 160° С, позволяет вести процесс при 870° С с повышен
ной концентрацией аммиака (11 ,5% ).

Если процесс окисления аммиака проводить при еще более вы
сокой температуре, необходим дополнительный подогрев воздуха 
или применение воздуха, обогащенного кислородом, с повышением 
содержания аммиака в смеси до 12— 12,5%. Чем больше тепловые 
потери аппарата и чем менее активен катализатор, тем выше дол
жна быть температура подогрева газовой смеси.

В случае применения воздуха, насыщенного влагой, что воз
можно при водной очистке воздуха, перед поступлением аммиачно
воздушной смеси в конвертор, работающий при атмосферном дав
лении, смесь необходимо предварительно подогревать до 100— 
120° С.

Влияние температурного режима окисления аммиака, а следо
вательно, и температуры подогрева аммиачно-воздушной смеси на 
степень конверсии было исследовано на промышленном агрегате 
нами совместно с М. М. Караваевым, А. П. Засориным и др. По
лученные данные представлены в табл. 8 .

Таблица 8. Зависимость степени конверсии аммиака от температуры 
конверсии в системе, работающей при давлении 6,5 от 

на платинородиевых сетках

Температура, °С
Содер
жание 

аммиака 
в смеси, 

объемы, “/о

Температура, °С
Содер
жание 

аммиака 
в смеси, 

объемн. 7 о

Степень
конверсии,

«/о
подогрева
аммиачно
воздушной

смеси
конверсии

Степень
конверсии,

»/о
подогрева
аммиачно

воздушной
смеси

конверсии

1 2 1 820 1 0 , 8 8 93,15 155 860 11,08 96,77
132 842 11,14 94,68 176 865 11,24 96,95
148 851 1 1 , 0 0 95,51 190 870 11,30 97,25
150 856 1 1 . 1 2 96,37 2 0 0 878 11,28 97,36

Если для достижения высоких выходов окиси азота окисление 
аммиака желательно вести при повышенных температурах, то для 
уменьшения возрастающих при эгом потерь дорогостоящего ката
лизатора — платины необходимо ограничить верхний температур
ный предел процесса. Так, для установок, работающих при атмо
сферном давлении, оптимальная температура составляет 800— 
840° С, а для установок, работающих под давлением 7— 9 о г, в пре
делах 880— 930° С.

Повышение температуры каталитического окисления аммиака с 
800 и 850 до 900° С на катализаторе P t+ 1 0 % R h  при атмосферном 
давлении позволяет увеличить выход окиси азота соответственно 
с 96,8 и 97,5 до 99,0% .

При работе с предварительно подогретой аммиачно-воздушной 
смесью значительно ycкoj)яeтcя разогревание катализаторных се



ток. Платинородиевые сетки разогреваются труднее платиновых. 
Д ля ускорения разогрева вновь устанавливаемого комплекта ката
лизатора в качестве первой сетки берут уже проработавшую ка
кой-то срок сетку активированного катализатора.

В случае применения неплатинового катализатора конвертор 
разогревают при пуске азото-водородной смесью до 600° С (темпе
ратура зажигания). Кроме того, необходим предварительный подо
грев аммиачно-воздушной смеси при работе с малой концентра
цией аммиака (9% )-

4. ОПТИМАЛЬНОЕ СОДЕРЖАНИЕ АММИАКА 
В АММИАЧНО-ВОЗДУШНОЙ СМЕСИ

Для окисления аммиака применяют преимущественно воздух. По
этому содержание аммиака в аммиачно-воздушной смеси ограни
чивается содержанием кислорода в воздухе.

Исходя из уравнения
4N H 3 +  302 =  2N2 бНгО

при соотношении в исходной смеси Оа : МНз =  0,75 можно ожидать 
образования только азота в продуктах реакции. В этом случае со
держание аммиака в аммиачно-воздушной смеси составит:

^ 0 0  +  .JL.(
0,75 ■ \

100 =  22,0 объемн. %

Н. А. Черный в работе, опубликованной еще в 1875 г., уста
новил в полном соответствии с современными данными, что при со
отношении в исходной смеси Ог : NH3 в пределах 0,5— I в продук
тах окисления аммиака всегда получается азот.

Расход кислорода на окисление аммиака до окиси азота опре
деляется уравнением

4 NH3 +  5 0 г  =  4N 0 -I- 6 Н2О

По реакции на 1 моль аммиака требуется 1,25 моль кислорода.
Согласно этому уравнению, максимальное содержание аммиака 

в аммиачно-воздушной смеси составит;

1,25 Л  1,25 ; j
1 0 0 =  14,4 объемн. %

Однако при соотношении 0 2 :М Н з = 1 ,2 5  степень превращения 
аммиака в окись азота незначительна. Для увеличения выхода 
окиси азота требуется определенный избыток кислорода, что, есте
ственно, вызывает необходимость снижения содержания аммиака в 
аммиачно-воздушной смеси менее 14,4%.

О п т и м а л ь н о й  к о н ц е н т р а ц и е й  а м м и а к а  в а м-  
м и а ч н о - в о з д у ш н о й  с м е с и  я в л я е т с я  н а и б о л ь ш е е  
е г о  с о д е р ж а н и е ,  п р и  к о т о р о м  е щ е  в о з м о ж е н  в ы 
с о к и й  в ы х о д  о к и с и  а з о т а  при соотношении О2 ; N Нз <  2. 
Зависимость степени конверсии от соотношения О2 : NH3 и содер-

4  Зак. 437 49



Содержание N H j смеси, % 
22 //? « W

жания аммиака в аммиачно-воздушной смеси при 900° С представ
лена на рис. П-7 (по данным авторов).

Как видно из рисунка, резкое снижение степени конверсии на
ступает при соотношении 6 2 : NH3 меньше 1,7 и содержании ам
миака в аммиачно-воздушной смеси, равном 11,5%.

Когда соотношение О 2 : NH3 становится больше 2, степень кон
версии повышается незначительно.

По данным Б. М. Фарбер, на установках, работающих под дав
лением, с увеличением соотношения О2 : N H 3  от 1,8 до 2,1 степень

конверсии возрастает с 94 до 9 6 % . По 
другим данным, на установках, рабо
тающих при атмосферном давлении, 
увеличение отношения О2 : N H 3  от 1,55 
до 2  приводит к повышению выхода 
окиси азота на 1— 2 %.

Таким образом, увеличение содер
жания аммиака в аммиачно-воздушной 
смеси и, следовательно, уменьшение 
соотношения кислорода и аммиака 
при одинаковой температуре должно 
приводить к снижению выхода окиси 
азота. Однако нужно иметь в виду, что 
повышение содержания аммиака в 
смеси вызывает соответствующее уве
личение температуры, имеющей гораз
до большее значение, чем фактор изме
нения соотношения О2 : N H 3 . Это вид
но из приведенных в табл. 9 данных 

обследования цеха окисления аммиака, работающего под давле
нием 6,5 ат, которое было проведено нами совместно с М. М. Кара
ваевым, А. П. Засориным и др.

Т абли ц а 9. Зависимость степени конверсии аммиака от его 
содержания в аммиачно-воздушной смеси
(температура подогрева смеси ~  120° С)

0 J5  0,95 !,29 1,83 
Отношение O j-'N H j

Рис. П-7. Зависимость степени 
окисления аммиака в окись 
азота от отношения O j : NH3 
в аммиачно-воздушной смеси 

при 900° С;
/ — теоретическая кривая;  ̂—кри 
вал, построенная по фактическим 

результатам.

Содержание 
аммиака в смеси, 

объемн. %
Соотношение 

02  ; NH3

Температура
конверсии,

°С

Степень
конверсии,

%

9,53 1,93 743 91,88
10,42 1,78 786 93,16
10,50 1,76 789 93,30
1 1 , 1 1,67 828 94,21
11,53 1,59 834 95,30

Из таблицы следует, что повышение температуры окисления ам
миака (с 740 до 830° С) при соотношении О 2 ; N H 3  в пределах 1,6— 
2 благоприятно влияет на процесс,

SO



Повышение концентрации аммиака более 12% приводит к сни
жению выхода окиси азота, определяемого не абсолютной концен
трацией кислорода, а соотношением О 2 : N H 3 . При соотношении 
Оа : NH3 выше 1,35 (теоретически 1,25) скорость процесса контро
лируется скоростью диффузии аммиака к поверхности катализа
тора, а при отношении 6 2 ; NH3 меньше 1,35 контролирующей ста
новится диффузия кислорода. Необходимый избыток кислорода по 
отношению к стехиометрическому количеству составляет не менее 
30%  и требуется для того, чтобы поверхность платины была всегда 
покрыта кислородом. При недостатке кислорода окисление ам
миака ведет к образованию элементарного азота. В производствен
ных условиях содержание аммиака в аммиачно-воздушной смеси 
поддерживают в пределах 9,5— 11,5%, т. е. 0 2 ;N H 3= 1,7— 2.

Вместе с тем следует отметить, что оптимальное соотношение 
кислорода и аммиака в газе может меняться. Если на платине при 
низкой температуре конверсии оптимальное отношение О2 : N H 3  ко
леблется от 1,7 до 2, то, по данным В. П. Маркова, на более ак
тивном платинородиевом катализаторе при 800“ С это соотношение 
может быть снижено до 1,5— 1,6 .

Зависимость степени окисления аммиака от соотношения 
О2 : N H 3 , как показано авторами совместно с А. П. Засориным, 
тесно связана с температурой процесса. Минимальное соотношение 
О2 ; NHa при 600°С равно 1,7, при 1000°С оно составляет 1,35 н 
при 1200“ С снижается до 1,3.

Опыт ряда заводов показывает, что в аппаратах большой мощ
ности путем повышения содержания аммиака до 11 ,8 % можно до
стигнуть высокой степени конверсии без предварительного подо
грева.

Количество кислорода, необходимого на второй стадии получе
ния азотной кислоты (т. е. для окисления окиси азота и поглоще
ния окислов азота водой), определяется уравнением

2 N 0  +  1,502 +  Н2О =  2 HNO3

Поэтому для ускорения реакции и поддержания определенного 
избытка кислорода в поглотительные колонны или башни к ни- 
трозным газам добавляют воздух. Избыток кислорода должен со
ставлять не менее 2,5% в выхлопных газах для систем, работаю
щих под давлением, и около 5%  при работе систем в условиях ат
мосферного давления.

Суммарная реакция, определяющая потребность в кислороде 
для получения азотной кислоты, выражается уравнением

NH3 +  2 О2 =  HNO3 +  Н2О

По этой реакции соотношение О 2 : N H 3  равно 2 и содержание 
аммиака в аммиачно-воздушной смеси составляет;

)]100 — 9,5 объемы. %

Si



Это означает, что содержание аммиака в смеси не должно пре
вышать 9 ,5% . Если содержание аммиака в аммиачно-воздушной 
смеси более 9 ,5% , в поглотительные башни следует вводить доба
вочный воздух.

В случае применения неплатиновых катализаторов содержание 
NH3 в аммиачно-воздушной смеси поддерживают в пределах 7,5— 
9,5% . Вследствие меньшей активности этих катализаторов соотно
шение О2 : NH3 в исходном газе должно быть более двух, в про
тивном случае степень конверсии резко снижается.

Если концентрация аммиака в аммиачно-воздушной смеси выше
9,5 7о, в поглотительных колоннах не удается создать более высо
кую концентрацию окислов азота. Это объясняется тем, что при 
введении дополнительного количества воздуха окислы снова раз
бавляются до концентрации, соответствующей процессу окисления 
аммиачно-воздушной смеси, в которой содержится 9,5% NH3.

Получение более концентрированных нитрозных газов возможно 
в том случае, если повышение содержания аммиака сопровождает
ся добавлением к аммиачно-воздушной смеси кислорода. Применяя 
вместо аммиачно-воздушной смеси аммиачно-кислородную, можно 
было бы в соответствии с уравнением

NH3 + 202 = HN03 + H20

повысить содержание аммиака в смеси до 33,3%. Однако при та
кой концентрации аммиака газовая смесь становится взрывоопас
ной.

Смесь аммиака с кислородом, как и многие другие горючие сме
си, способна воспламеняться со взрывом. Температура воспламе
нения аммиачно-кислородной смеси находится в интервале 700— 
800° С. В пределах этих температур с а м о в о с п л а м е н е н и е  
п р о и с х о д и т  п р и  л ю б о м  с о д е р ж а н и и  а м м и а к а  в 
а м м и а ч н о - к и с л о р о д н о й  с м е с и .

При более низких температурах аммиачно-кислородные смеси 
с п о с о б н ы  в з р ы в а т ь с я  п о д  д е й с т в и е м  з а п а л а .  В этом 
случае пределы взрываемости зависят от температуры газовой сме
си, давления, скорости газового потока, наличия в газе посторон
них примесей и т. д.

Опыты А. Уайта, проведенные в трубке диаметром 50 мм, пока
зали, что с п о в ы ш е н и е м  т е м п е р а т у р ы  г р а н и ц ы  в з р ы 
в а е м о с т и  а м м и а ч н о - в о з д у ш н ы х  с м е с е й  р а с ш и 
р я ю т с я ;  при этом взрыв происходит при более низкой концен
трации аммиака (табл. 10 ).

По данным тех же опытов, нижний предел взрываемости ам
миачно-кислородной смеси ниже, чем аммиачно-воздушной смеси 
на 1 — 1,5% N H 3 . Во всех случаях наиболее взрывоопасным являет
ся направление пламени снизу вверх.

Практически применяемые аммиачно-воздушные смеси (концен
трация аммиака 9,5— 11,8% ), как видно из табл. 10, не взрыво
опасны. При дальнейшем повышении концентрации аммиака необ-



Т аблица 10. Пределы взрываемости аммиачно-воздушной смеси
(в объемн. 96 NHj)

Направление 
пламени газа При 18° с При МО“ С При 250° С При 350° С При 450° С

Вверх 1 6 ,1 -2 6 ,6 1 5 ,0 -2 8 ,7 1 4 ,0 -3 3 ,4 1 3 ,0 -3 2 ,2 1 2 ,3 -3 3 ,9
г  оризонтально 1 8 ,2 -2 5 ,5 1 7 ,0 -2 7 ,5 1 5 ,9 -2 9 ,6 14 ,7-31 ,1 1 3 ,5 -3 3 ,1

Вниз 1 9 ,9 -2 6 ,3 1 7 ,8 -2 8 ,2 1 6 ,0 -3 0 1 4 ,4 -3 2 ,0

ходимо принимать во внимание пределы воспламенения газовой 
смеси с учетом температуры ее подогрева, содержания кислорода 
в газе, давления и т. д.

С у в е л и ч е н и е м  к о н ц е н т р а ц и и  к и с л о р о д а  в 
м и а ч н о - к и с л о р о д н о - а з о т н о й  с м е с и  г р а н и ц ы  
в з р ы в а е м о с т и  р а с ш и р я ю т с я  (табл. 11).

Т аблица 11. Пределы взрываемости аммиачно-кислородно-азотной
смеси

(при  обычных условиях)

а м- 
е е

Содержание 
кислорода 

в смеси O2 + N2, 
объемн. %

Пределы 
взрываемости, 

объемн. % NH3

Содержание 
кислорода 

в смеси O 2+ N 2, 
объемн. %

Пределы 
взрываемости, 

объемн. NH3

2 0 1 5 ,5 -2 7 60 1 9 - 6 9
30 1 7 - 4 6 80 1 8 - 7 7
40 1 8 - 5 7 1 0 0 1 3 ,5 -8 2
50 1 9 - 6 4

П р и  у в е л и ч е н и и  э н е р г и и  з а п а л а  п р е д е л  в з р ы в 
ч а т о й  к о н ц е н т р а ц и и  а м м и а к а  с н и ж а е т с я .  Так, ниж
ний предел взрывчатой концентрации аммиака при зажигании элек
трической искрой составляет 19,5%, а при зажигании смесью серы 
и бертолетовой соли 16%-

С п о в ы ш е н и е м  д а в л е н и я  н и ж н я я  г р а н и ц а  в з р ы в 
ч а т о й  к о н ц е н т р а ц и и  а м м и а к а  в а м м и а ч н о - к и с л о 
р о д н о й  с м е с и  с н и ж а е т с я :

5 10 20
До 12 До 10,8 До 10

Давление, а т ..............................................  1
Нижний предел, % NH3 ....................... До 13,5

Нижний предел взрываемости аммиачно-воздушной смеси в об
ласти давлений от 1 до 2 0  а г  не изменяется и соответствует кон
центрации аммиака 15%.

Исследованиями Е. М. Абергауза, Н. В. Токарева и Н. И. Не
красова установлена зависимость воспламеняемости аммиака от 
давления (табл. 12 ).

Границы воспламеняемости аммиачно-воздушной смеси по не
давно опубликованным данным В. Баклея и Г. Хьюза приведены 
на рис. П-8 .



Таблица 12. Минимальное давление воспламенения аммиака в объеме

Темпе
ра-

Содержание аммиака в аммиачно-воздушной смеси, объемн.

10 18 22 26 28 30 32

Давление воспламенения, мм рт. ст.

20
250
350
450 700 480

590
350

570
430
190

700 500 430 700
460 270 300 470 570 —

2 0 0 2 0 0 270 390 390 700 —

190 190 250 380 380 620 700

Области воспламенения и невоспламенения аммиачно-воздуш
ных смесей отделены друг от друга кривыми, полученными при раз
личных избыточном давлении (от 1,05 до 8  ат) и температуре (от 
23,8 до 160°С).

Температура воспламенения аммиака в воздухе составляет 660° С.
В присутствии катализатора возможность воспламенения ам

миачно-кислородных смесей уменьшается. В этом случае интенсив
ный процесс идет на поверхности катализатора, поэтому воспла
менение не распространяется по всему объему, и при избиратель
ном направлении реакции в сторону образования окиси азота взры
воопасность исключается.

CVJ
О ^оспламеняемая- 

о^ласть

■Невоспламеняемая 
область

8  W Л  32 < 
Содержание Ш 1̂ ,объемн^

fS 20 21, 28 
Содержание NH3 , объемн. %

Рис. П -8 . Области воспламенения аммиачно-воздушной смеси;
I — температура смеси 23,8° С, -давление 2 ат\ 2 — t =  23,8° С, Р =  8 ат; 3 -  г =■ 160° С. Р =

=  23,8° С, Р  =  1,05 кгс !см ^ .
■■ 8 ат

Таким образом, для создания безопасных условий ведения про 
цесса н е о б х о д и м о  п р е д у с м о т р е т ь  в с е  м е р ы ,  п р е д  
о т в р а щ а ю щ и е  в о с п л а м е н е н и е  а м м и а ч н о - к и с л о 
р о д н о й  с м е с и  д о  п о с т у п л е н и я  е е  н а  к а т а л и з а т о р  

Скорость распространения и сила взрыва аммиачно-кислород 
ных смесей во много раз меньше, чем для других горючих смесей 
Максимальное давление, развиваемое газами при взрыве аммиач 
но-воздушных смесей, составляет около 3,5 ат и достигается в 
течение 0,46 сек.  Это относится к наиболее взрывоопасной концен



трации аммиака в аммиачно-воздушной смеси, равной 2 2 % и ле
жащей примерно в середине между нижним и верхним пределами 
взрывчатой концентрации аммиака. В сосуде большого объема 
(12,5 м^) максимальное давление при взрыве достигает 4,2 ат в те
чение 2,4—2,7 сек.

Скорость распространения взрыва в трубке диаметром 34 мм  
составляет: 0,3 м !сек  при содержании 17% NH3 в смеси, 0,5 м1сек 
при 22% N H 3, 0,4 м /сек  при 25% N H 3.

Отсюда можно сделать следующий вывод; для устранения воз
можности воспламенения аммиачно-кислородной смеси с высоким 
содержанием аммиака н а д о  с о з д а т ь  т а к у ю  с к о р о с т ь  
г а з а ,  к о т о р а я  б ы л а  б ы б о л ь ш е  с к о р о с т и  р а с п р о 
с т р а н е н и я  в з р ы в а .  Однако процесс окисления аммиака кис
лородом при большом содержании NH3 в смеси на практике не был 
осуществлен из-за больших трудностей конструирования аппара
туры для такого процесса.

П р и м е с и  г о р ю ч и х  г а з о в ,  к а к  п р а в и л о ,  т а к ж е  
с п о с о б с т в у ю т  у в е л и ч е н и ю  с и л ы  и с к о р о с т и  в з р ы -  
в а. Так, в присутствии 2,2% водорода в аммиачно-воздушной смеси 
нижняя граница ее воспламенения снижается с 16,1 до 6 ,8 % содер
жания аммиака в смеси.

Совершенно сухой газ (осушенный над пятиокисью фосфора) 
теряет способность к взрыву. При наличии большого количества 
водяных паров в смеси в свою очередь сужаются границы воспла
менения аммиака.

Имеющиеся данные о воспламеняемости аммиачно-кислород
ных смесей позволяют определить меры предосторожности, необхо
димые как при пуске и остановке контактного отделения, так и при 
изменении режима работы аппаратов.

S. СКОРОСТЬ РЕАКЦИИ ОКИСЛЕНИЯ АММИАКА

Кроме активности катализатора, соотношения кислорода и аммиа
ка в смеси и температуры контактирования с т е п е н ь  п р е в р а 
щ е н и я  а м м и а к а  в о к и с ь  а з о т а  з а в и с и т  также от ско
рости газового потока или от обратной величины — в р е м е н и  
п р е б ы в а н и я  а м м и а ч н о - в о з д у ш н о й  с м е с и  в з о н е  
к а т а л и з а т о р а  ( в р е м я  к о н в е р с и и ) .

Продолжительность реакции окисления аммиака составляет 
10''*— 10'^ сек. В течение этого времени температура конверсии ам
миака повышается до 700—800° С, т. е. d7'/d'x= 10^— 10® г р а д /с ек .

Продолжительность соприкосновения газа с катализатором, или 
время контактирования, определяется по уравнению

Fr
где т — время пребывания газа в зоне катализатора, сек; 

свободный объем катализатора,
Vr — объемная скорость газа в условиях конверсии, м^1сек.



Свободный объем катализатора (в м^), применяемого в виде се
ток, составляет;

_  f S d m  

100

где f — коэффициент, определяющий отношение свободного объе
ма сеток к их общему объему;

S  — площадь сетки, м̂ \
d  — диаметр проволоки сеток, см\

т — число сеток в катализаторном слое.
Объемная скорость газа в условиях конверс1И1

, ,  Уо7’к -760
273Рк

где Vq — объемная скорость газовой смеси при 0 °С  и 7&0 мм рт. ст., 
м̂ 1 {м  ̂• с е к ) ;

Г к — температура конверсии, °К;
Рк — давление газа при конверсии, мм рт. ст.

Подставляя в формулу времени контактирования значения Усъ 
и Уг, получим:

_ fS d m P K - 273 
100оо-7607’к

Находим коэффициент f, определяющий отношение свободного 
объема сеток к их общему объему:

1 . а - ^ - 2 Г п  
f  = -------------- 2------------- =  l - l , 5 7 d  V п

где 1 • d — общий объем сеток, отнесенный к 1 площади, см̂ \
— объем проволоки сеток, отнесенный к той же пло

щади, см^\
п — число плетений на 1 см^ площади сеток.

При подсчете необходимо также учесть, что время соприкосно
вения газа с катализатором увеличивается вследствие изогнутости 
нитей в самой сетке. Удлинение нитей, вызванное их перегибами, 
составляет около 13%, поэтому при расчете вводится коэффи
циент 1, 1.

В окончательном виде время контактирования можно опреде
лить по уравнению

1, 1/ 5йотРк- 273 1.1 (1 -  l , 5 7 r f / « ) S  rfm/>K-273 
100ио-760Гк "  100цо-760Гк

При нескольких сетках с различным диаметром нитей и числом 
плетений уравнение для определения времени соприкосновения 
примет следующий вид:

1.15Рк-273(Ас/1 + М 2 -Ь М з+  ••■)
100ио-760Гк



где fi, /2. f i - ■ ■ — коэффициенты, характеризующие свободный объ
ем сеток с различным числом плетений « ь  ^2, 
пз, . .  . ;

d[, ^2. . .  — диаметры нитей отдельных сеток, см.
Во всех приведенных выше расчетах диаметр нитей относится 

только к новой сетке, но не к сетке, уже находившейся в эксплуа
тации.

Нахождение кинетического уравнения реакции представляет 
большие трудности. В отличие от гомогенных превращений, которые 
подчиняются кинетическим законам в соответствии с порядком ре
акции, гетерогенно-каталитические реакции являются гораздо бо
лее сложными вследствие многостадийности процесса. Каталитиче
ский процесс в гетерогенной системе состоит из следующих ста
дий:

1. Диффузия реагирующих веществ к поверхности катализа
тора.

2. Активированная адсорбция одного или нескольких компонен
тов реакции с промежуточным образованием переходных комплек
сов адсорбции.

3. Химическое взаимодействие активированно-адсорбированных 
молекул с одной или несколькими другими молекулами, находящи
мися в адсорбционном слое или газовом объеме. Это превращение 
требует определенной энергии активации и связано с возникнове
нием некоторого переходного состояния, когда образуется одно или 
несколько промежуточных соединений.

4. Десорбция продуктов реакции с поверхности катализатора.
5. Диффузия продуктов реакции в газовый объем.
Кинетику всех стадий процесса трудно изучать одновременно,

но часто по стадии, определяющей скорость процесса, можно уста
новить скорость суммарного процесса и, исходя из этого, вывести 
уравнение для расчета скорости процесса.

Если считать, что скорость окисления аммиака контролируется 
скоростью диффузии аммиака к поверхности катализатора, то в 
первом приближении и в пределах степени конверсии 95— 99% ско
рость окисления аммиака при атмосферном давлении можно опре
делить по уравнению первого порядка

dx
или

T =  -^ 2 ,3  1gk  '  ̂ 1 — а  
где т — время контактирования, сек-,

/г — константа скорости, сек~^\
а — степень превращения аммиака в окись азота, мол. доли. 

Значения константы скорости к в зависимости от температуры 
(по нашим данным) приведены ниже;

Температура, ° С .......................................................  700 750 800 850 900 9.50
Константа скорости й • 10*, с е к ~ ' ...................  2,29 2,75 3,16 3,63 4,10 4,7

Я



в  области высоких степеней превращения аммиака в окись азо 
та (95— 98 % ) кинетика процесса под давлением, по данным
В. И. Атрощенко, А. С. Савенкова и А. П. Засорина, описывается 
уравнением

 ̂ Р кН з -  РыНз, пред

или в интегральной форме

1
к = ~

т
«пред

где k  — константа скорости, се/с“>;
Рынз, пред — предельное значение парциального давления аммиака, 

не превращающегося в окись азота, ат\
“ пред'“ предельное значение степени превращения аммиака в 

окись азота, доли единицы.
Значение константы скорости определяется уравнением;

8000

k =  Ае~
где

Л =  9 • -  3,5 • Ю^Р +  7,8 ■ 10^

8 0 0 0 — энергия активации, кал /м ол ь ,
/?= 1,98 к а л ! ( м о л ь - г р а д )  \
Р  — давление, ат.
Значение предельной степени превращения МНз в окись азота 

(«пред, в %) для платиноидных сеток Ё интервале температур 850— 
1000° С и давлений 5 — 30 ат можно определить по уравнению;

« пред  =

Из приведенных уравнений следует, что в области высоких сте* 
Пеней превращения аммиака в окись азота скорость реакции тор
мозится продуктом реакции — окисью азота. С повышением давле* 
Ния процесс окисления должен проводиться при более повышенных 
температурах. Соотношение между давлением Р  (в ат) и количе
ством сеток т  определяется по формуле;

т  =  1,43-(- 1,57Я

При решении практических вопросов, связанных с процессом 
конверсии аммиака, пользуются эмпирическими зависимостями сте
пени конверсии аммиака от времени катализа, от скорости газо
вого потока или от напряженности катализатора.

Существует вполне определенное время катализа или (обрат
ная ему величина) скорость прохождения газового потока через 
Катализатор, при которых возможно максимальное превращение 
аммиака в окись азота.



При длительном контакте газа с катализатором (малая напря
женность катализатора) окисление аммиака в окись азота сопро
вождается выделением большого количества элементарного азота, 
образующегося при взаимодействии полученной окиси азота с ам 
миаком. По мере сокращения времени контактирования количество 
окиси азота увеличивается, а количество азота уменьшается. М ак
симальный выход окиси азота достигается при оптимальном вре
мени контактирования. Дальнейшее уменьшение времени контакта 
газовой смеси с катализатором снова приводит к снижению выхода 
окиси азота, обусловленному

т
0 :МНз

.  .

U07 0,72 ОМ 0,1>3 
Время конверсии! t-1 0 '̂ сек

Рис. II-9. Зависимость степени конвер
сии аммиака от времени конверсии при 
постоянном отношении 0 2 : МНз — 2  и 

при 900° С.

проскоком через катализатор 
аммиака, частично превращаю
щегося Б элементарный азот.

Подобная зависимость вы
хода окиси азота от скорости 
газа особенно резко проявляет
ся при окислении аммиака на 
одной платиновой сетке. При 
окислении аммиака на трех 
платинородиевых сетках, более 
активных, чем платиновые, ха
рактер зависимости выхода
окиси азота от скорости газа сохраняется, но выражен менее резко. 
При постоянном соотношении кислорода и аммиака и одинаковом 
общем давлении газа время контактирования практически не зави 
сит от концентрации N H 3  в смеси в пределах 9— 13% N H 3 .

На рис. П-9 приведена зависимость степени к о н в е р си ц ^ м и а к а  
от времени конверсии. Производительность конвертора пШГшается 
пропорционально росту концентрации аммиака в смеси.

По нашим данным, время конверсии аммиака на платинородие
вом катализаторе при 900° С может быть приближенно выражено 
уравнением (при степени конверсии в пределах 90—9 8 % ) :

Ig т =  -  0,107а -Ь 7,02 10“ V ( П ,  1)

где а — степень конверсии, %; 
т — время конверсии, сек.

Время диффузии аммиака к плоской поверхности приближение 
можно рассчитать по уравнению Эйнштейна:

2D

где 2  — расстояние между проволоками контактной сетки, см\
D — коэффициент диффузии, см^1сек.

При среднем расстоянии между проволоками сеток г  =  0,010 см  
и коэффициенте диффузии аммиака при 700° С D =  \ см^1сек время 
диффузии аммиака к катализатору составит:

0,0102
Тд =  - = 0,5- 1 0 “ ‘‘ сек

S9



Это время, рассчитанное для плоского катализатора, можно 
принять приблизительно равным времени соприкосновения с сетча
тым катализатором в процессе окисления аммиака.

При рассмотрении свойств катализаторов, состоящих из сплавов платины 
с другими металлами, необходимо иметь представление о следующих характе
ристиках катализатора:

1. Н а п р я ж е н н о с т ь  катализатора измеряется количеством аммиака 
(в к г), окисленного на 1 м} активной поверхности сеток за сутки.

В некоторых случаях (при повыщенном давлении, когда активная поверх
ность значительно изменяется во времени) напряженность относят не к \ 
активной поверхности, а к 1 г катализатора.

Иногда напряженность выражают не количеством окисленного аммиака, а 
соответствующим количеством азотной кислоты, вводя поправочный коэффици
ент 63/17, равный отношению молекулярных весов этих веществ.

2. П р о и з в о д и т е л ь н о с т ь  конвертора, или его абсолютная выработка 
за сутки, измеряется количеством полученной HNO3 (в г) или количеством 
окисленного NH3 (в т).

, 3. С р о к с л у ж б ы  катализатора выражается количеством выработанной 
HNO3, отнесенным к 1 г первоначально загруженного катализатора, за время 
его работы от момента установки новых сеток в аппарат до момента сдачи их 
в лом на переплавку. Например, общая масса новых сеток, установленных в 
аппарате, равна 2000 г. Сетки после определенного периода эксплуатации при
шли в негодность и сданы на переплавку. За этот период в аппарате было по
лучено 3000 т HNO3 .

Таким образом, с 1 г  загруженного катализатора получено

3000-1000
: 1500 кг HNO3

2000

4. В р е м я  р а б о т ы  катализатора, или п р о б е г ,  характеризуется продол
жительностью фактической работы сеток (в ч) от момента загрузки новых се
ток в контактный аппарат до момента сдачи их в лом на переплавку.

Скорость прохождения газа часто выражают объемом смеси (в 
л)  при 1 ат, проходящей за 1 ч через 1 площади сеток. Однако 
с точки зрения кинетики гетерогенных реакций катализатора коли
чество окисляемого аммиака более правильно относить к единице 
поверхности, так как скорость реакции в основном определяется 
активной поверхностью (пропорциональной геометрической поверх
ности) , а не свободным объемом, по которому рассчитывается вре
мя конверсии. Так, применяя сетки с диаметром нити 0,045 мм  и 
числом плетений 3600 на 1 см^ или сетки с диаметром нити 0,075 лтм 
и числом плетений 1024 на 1 см^, получают одинаковую поверх
ность катализатора, но время конверсии в первом случае почти в
2 раза меньше, чем во втором (0,0045 и 0,0075). Практические ис
пытания показали, что на единице площади обеих сеток мол<но 
окислить одинаковое количество аммиака. Вообще при любом ме
тоде расчета скорости реакции окисления аммиака необходимо од
новременно указывать толщину нитей и число плетений сеток.

Ла рис. П-10 представлена зависимость выхода окиси азота в 
процессе окисления аммиака на трех платинородиевых сетках (при 
900° С и постоянном соотношении О2 : NHa =  2) от количества окис
ленного аммиака на единицу поверхности катализатора (по дан
ным авторов).



Для практических выводов важны те участки кривых, которые 
выражают зависимость выхода окиси азота (начиная с максималь
ного) от скорости газа в области больших скоростей газового по
тока. Оптимальной скоростью газового потока следует считать не 
ту, при которой достигается максимум превращения аммиака в 
окись азота, а несколько большую. Это вытекает из экономической 
целесообразности работы при большой производительности конвер
тора, т. е. при большой скорости газа, даже если оно и вызывает 
некоторое снижение выхода окиси азота. Оптимальной скоростью 
газа будет та, при которой издержки производства минимальны.

1,00 800 ш  W0 гт
Напряженность катализатора, Kz/ci/mHu. окисляемого NHg

Рис. П-10. Зависимость стеиени конверсии аммиака от на
пряженности катализатора и содержания аммиака в га

зовой смеси при 900° С.

Оптимальная скорость газового потока зависит от темпера
туры и активности катализатора. При окислении аммиака возду
хом при атмосферном давлении и 800° С она определяется количе
ством аммиака, окисляемого на 1 активной поверхности, и со
ставляет 600— 800 кг/сутки.

В табл. 13 и 14 приведено количество аммиака, которое можно 
окислить при атмосферном давлении и давлении 8  ат на платино
родиевых сетках (диаметр нитей 0,09 мм, число плетений 1024 на
1 см^).

По данным ГИАП, выход окиси азота (при Р =  1 ат) в зависи
мости от напряженности катализатора (P t  4- 4%  Pci +  3%  Rh) при 
750° С характеризуется следующими цифрами:

Напряженность катализатора,
кг Ш ьК м ^  ■ сут ки ) ................................................... 380 700 1150 1370 1560

Выход окиси азота, % ..............................................  98,8 98,7 97 94,5 90,0

Л. Е. Апельбаум и М. И. Темкин на основе экспериментального 
исследования вывели следующую зависимость количества прореа
гировавшего аммиака от скорости газовой смеси и геометрической 
характеристики платинородиевых сеток при 800— 900° С;

ig 0,951 [0,45 4- 0,288
C l Vad

( 1 1 ,2 )



Таблица 13. Зависимость степени конверсии 
от времени конверсии и напряженности 

катализатора

(при 8 ат и 900° С)

Время
контакта

г-104,
сек

1,37
1,25
1,16
1,09
0,99
0,93
0,87
0,82
0,77

Напряженность 
катализатора, к г  ЫНз, 
окисленного в сутки

на I г  
сеток

5.0
5.5
6.0
6.5
7.0
7.5
8.0
8.5 
9,0

на 1 л2 
поверхности 

сетки

Степень
конверсии,

%

2600
2860
3120
3380
3640
3900
4160
4420
4680

97.0
97.3
97.3
97.1
97.0 
96,6
96.0 
95,5
95.0

Таблица 14. Зависимость 
степени конверсии от темп( 

ратуры и напряженности 
катализатора

(при атмосферном давлени!

Напряжен
ность 

катализатора, 
кг  NH3, 

окисленного 
в сутки 
на I 

поверхности 
сетки

Степень
конверсии,

%

при 
650° С

при 
850° С

300 96 _
400 - 98
500 95 —
600 94 97
800 - 96

где Со — концентрация аммиака в исходной смеси, объемн.%;
Cl — концентрация аммиака в смеси после прохождения сето?

объемн.% ;
S  — поверхность нитей 1 сл!̂  сетки, см^\ 
т — число сеток;
Уо — скорость движения аммиачно-воздушной смеси, приведем 

ной к 0° С и 1 атм, выражена в литрах газа, проходящег 
за 1 ч через 1 см? сечения сеток; 

d — диаметр проволоки, см.
Относительное количество прореагировавшего аммиака (в % 

составит:
Ср — С)

Со
-.100 (П Л

время конверсии не зависит от содержания аммиака в исходно 
смеси. Температура сеток, по данным указанных исследователе{ 
мало сказывается на общем количестве реагирующего аммиакг 
Уравнение (11,3) позволяет определить только общее количеств 
прореагировавшего аммиака (в % ), но не выход окиси азота, од  
нако эти величины довольно близки друг к другу.

В табл. 15 приводятся расчетные данные для степени конвер 
сии а  и относительного количества прореагировавшего аммиака 
в зависимости от времени конверсии.

Уравнение (11,2) позволяет определить предельное значени 
относительного количества прореагировавшего аммиака. Созда 
нием благоприятных условий можно достичь степени конверсии о 
близкой к относительному количеству прореагировавшего ам 
миака у.



Время конверсии г-Ю"* сек

1,32 1,07 0,83 0,713 0,603 0,49 0,417 365
Расчетные величины

Скорость газа во. лКч'СМ^)

100 127 164 189 226 1 278 1 326 382

1 При 900° С по у р а в н е 
нию (II, 1) ................. 98 97 93 95 91 93 92 91

у при 900° С по урав
нению (И, 3) . . . . 99,99 99,97 99,87 99,7 99,5 98,8 98,3 97,43

Исходя из принципиальной аналогии процессов массообмена и 
геплообмена, А. Уле для расчета напряженности катализатора 
предложил следующую формулу (для процесса в ламинарном по- 
гоке):

D
R T z

'де D — коэффициент диффузии аммиака в воздухе, м^1сек;
R — газовая постоянная, м^-атм/{кмоль-град)\
Т — температура катализатора, °К;
Z  — средняя длина пути диффундирующей молекулы аммиака, 

м (г =  0,166а, здесь а — ширина ячейки платиновой сет
ки, м).

Предложенное А. Уле эмпирическое уравнение для расчета на
пряженности катализатора с учетом турбулентности газового по
рока, перпендикулярного плоскости катализатора, имеет следую
щий вид:

0.924Я,
-----

'де к — средняя теплопроводность газа, /скал/ {м • сек • град) ;
Re — критерий Рейнольдса;
Р — общее давление газа, ат\

Ср— средняя теплоемкость газа, ккал/{кмоль-град)\  
а — диаметр проволоки сетки, м.

Найденные по этим уравнениям значения оказываются за- 
зышенными, значения g 2 — несколько заниженными, величины gi 
больше gi примерно в 1,5 раза.

Скорость окисления аммиака на неплатиновых катализаторах 
30 много раз меньше скорости его окисления на платиновых сет
ках. При 750° С напряженность железовисмутомарганцевого ката
лизатора, содержащего 6 % активаторов, при толщине слоя до 
500 мм составляет 700 кг аммиака, окисляемого в сутки на 1 
[тлощади катализатора. На 1 кобальтоалюминиевого катализа- 
гора при толщине слоя 30 мм {11 кг или 30 л)  можно окислять до



1,6 т/сутки аммиака. В этом случае при 700—800° С выход азот, 
достигает 94%.

В условиях проведения конверсии аммиака при атмосферно! 
давлении на двухступенчатом катализаторе выход окиси азота сс 
ставляет 97% при напряженности 500—550 кг NH 3 на 1 актив 
ной поверхности в сутки и 95,5% при напряженности 600/сг/(лг2> 
X сутки). Напряженность рассчитывается на утроенное количеств^ 
сетОк. Толщина слоя железохромового катализатора составляв 
65 мм\ температура 800° С.

М. В. Поляков с сотр. установил, что в условиях контактной 
окисления аммиака превращение его в азот происходит не в ре 
зультате разложения NH3, а вследствие окисления. Аммиак, прохо 
дящий при большой скорости газового потока в пространство за ка 
тализаторной сеткой, неизбежно теряется. Он может реагировать 
окисью азота, давая элементарный азот, затем с двуокисью азоте 
образуя азотистокислый и азотнокислый аммоний, в свою очеред 
разлагающиеся при высокой температуре на азот и закись азота.

Константа равновесия реакции взаимодействия аммиака 
окисью азота при 500° С очень мала;

Ры2РПгО

Равновесие смещено целиком в сторону образования элементар 
пого азота. При 500° С равновесие этой реакции достигается за не 
сколько секунд. Однако скорость ее, по данным Е. А. Михайловой 
сильно тормозится кислородом, всегда присутствующим в избытк 
при окислении аммиака. Этим и объясняется сохранение высокоп 
выхода окиси азота в процессе ее образования в зоне катализа 
когда наряду с N 0  в газе присутствует аммиак. Часть проскочив 
шего через катализатор аммиака может сохраняться вплоть до сс 
прикосновения в последующей аппаратуре с конденсирующимис: 
парами воды и образующейся азотной кислотой.

6 . ОКИСЛЕНИЕ АММИАКА ПОД ДАВЛЕНИЕМ

Применение повыщенного давления при получении азотной кис 
лоты методом контактного окисления аммиака было вызвано необ 
ходимостью увеличить скорости окисления окиси азота и образо 
вания азотной кислоты. В этом отношении преимущества высоког 
давления соверщенно бесспорны. Стремлением к высокой произвс 
дительности системы и компактности всей установки определялос 
и проведение всего процесса получения азотной кислоты под давле 
нием, в том числе и стадии окисления аммиака.

Термодинамические расчеты показывают, что даже при высо 
ких давлениях выход окиси азота близок к 100%. Однако первы 
исследования показали снижение степени конверсии при давле 
НИИ 5— 8  ат.



в  дальнейшем в результате применения платинородиевых сеток 
и перехода на многослойные комплекты (16— 18 сеток) при окис
лении аммиака под давлением 8  ат, предварительном подогреве

0,8 0,6 1,6 !,it !,г 1,0 0,8 0,6
время катализа Z-tO^ceK 

а б

Рис. П-11. Зависимость степени конверсии NH3 от времени ката
лиза и температуры:

а —давление Ю ат на 20 сетках; б —давление 20 ат на 30 сетках.

газа до 300° С и температуре конверсии около 900° С удалось по
высить выход окиси азота до 96%.

Производительность конвертора повышается пропорционально 
увеличению числа сеток и почти пропорционально возрастанию да-

Давление, ат

Рис. 11-12. Зависимость времени ка
тализа МНз от давления и темпера
туры при максимальном выходе NO; 
I — при 900° С; 2 — при 950° С; 3 — при 980° С.

Рис. II-13. Зависимость степени кон
версии МНз от давления и темпе
ратуры при оптимальном времени 

катализа:
I -  при 1010° С; 2 -  при 980° С; 3 -  при 950° С: 

4 — при 900° С.

вления газа. С ростом давления оптимальная температура конвер
сии превышает 900° С.

Выход окиси азота зависит не только от времени контактирова
ния, но и от продолжительности пребывания газа в зоне высокой 
температуры, развиваемой раскаленными стенками конвертора.



Это вызывает необходимость увеличения числа сеток при окисле
нии аммиака, что позволяет повысить нагрузку. Г^лагодаря этому 
сокращается время пребывания газа в конверторе.

Данные исследований, проведенных нами совместно с А. С. Са
венковым и А. П. Засориным, приведены на рис. П-11—П-13.

Как видно из рисунков, переход к повышенному давлению при 
окислении аммиака вызывает необходимость увеличения количе
ства сеток, повышения температуры и сопровождается некоторым 
возрастанием времени конверсии аммиака.

Отмечая положительное влияние повышенного давления на уве
личение производительности аппарата и возможность упрощения 
контактного узла, работающего под давлением, следует указать на 
главный недостаток процесса окисления аммиака под давлением — 
большие потери катализатора (платины), обусловленные необхо
димостью вести такой процесс при высокой температуре.

В табл. 16 приведены показатели работы установок окисления 
аммиака, работающих при различном давлении;

Таблица 16. Показатели работы некоторых установок окисления аммиака

Фирмы
Давление
конверсии
аммиака,

ат

Температура
конверсии,

Степень
коиверсни,

Н

Безвозврат
ные 

потери 
платины, 

г!т HNO3

«Кюльман» (Франция) . . 
«Стамикарбон»(Г олландия)
«Уде» (Ф Р Г ) ..........................
«Гранд Паруас» (Франция) 
«Пешине» (Франция) . . . 
«Уде» (ФРГ) , ......................

3,5
3,7
4.0
7.0

820
850
850
880
880
880

90 0 -9 5 0

98
97
97
95
96 
96 
94

0,045
0,045
0,055
0,10 
0,10
0,145

0 ,15-0 ,30

К^ак видно из приведенных данных, проведение процесса окис
ления аммиака при повышенном давлении вызывает необходимость 
одновременного увеличения температурного режима. Если при ат
мосферном давлении выход 97—98% окиси азота может быть до
стигнут при 820° С, то для получения выхода 96—97% окиси азота 
при 4 ат температура процесса должна быть повышена до 880— 
900° С; а для достижения выхода окиси азота 95—96% при 8  ат 
температуру следует увеличить до 900—950° С.

При проведении процесса окисления под давлением вместе с по
вышением температуры необходимо увеличить количество платино
родиевых сеток до 1 2  шт. при 4—6  ат, 16—2 0  шт. при 8 —9 ат и до 
30 шт. при 12— 15 ат.

Из-за высоких потерь платиноидного катализатора, возрастаю
щих вследствие проведения процесса окисдзяия аммивг;а ари повы
шенном давлении и, с/гедоватеяь'яо, при высокой температуре и нб 
котором понижекии «тенени конверсии, большинство современных 
систем получения азотной кислоты проектируется по комбиниро-



ванлому способу, включающему процесс окисления аммиака при 
атмосферном или близком к атмосферному давлении.

В настоящее время имеются возможности для значительного 
снижения безвозвратных потерь платины, позволяющие устранить 
главное препятствие процессу окисления аммиака при повышен
ном давлении. В связи с общим стремлением создавать мощные 
агрегаты для получения азотной кислоты производительностью 
1000— 1500 т1сутки HNO3 особенно важно проводить процесс аб
сорбции окислов азота при более высоком давлении ( 1 2 — 16— 
20 ат). При этом процесс окисления аммиака необходимо вести при 
давлении 4— 8  ат.

7. ОТРАВЛЕНИЕ И РЕГЕНЕРАЦИЯ КАТАЛИЗАТОРА.
ОЧИСТКА ГАЗА

Для сохранения высокой активности катализатора большое зна
чение имеет чистота применяемых аммиака и воздуха. Платиновый 
катализатор чрезвычайно чувствителен ко всем загрязняющим 
примесям, обычно присутствующим в воздухе и аммиаке.

Наиболее сильным ядом для платинового катализатора являет
ся фосфористый водород. Достаточно содержания его в газе в ко
личестве 0 ,0 0 0 0 2 %, чтобы степень конверсии снизилась до 80%. 
Ядом для катализатора является также сероводород, присутствие 
которого в газе в количестве 1 % снижает активность платины на 
несколько процентов. При меньшей концентрации сероводорода в 
газе активность катализатора может быть восстановлена в случае 
последующей работы на чистом газе.

Отравленные участки контактной сетки имеют вид темных пя
тен, отсутствие накала на этих частях сеток обусловлено тем, что 
здесь не происходит окисления аммиака.

А м м и а к ,  в ы д е л е н н ы й  из  к о к с о в о г о  г а з а ,  содержит 
ядовитые примеси и п о т о м у  не  п р и м е н я е т с я  д л я  о к и с 
л е н и я  на  п л а т и н о в ы х  к а т а л и з а т о р а х .

Синтетический аммиак может содержать различные примеси: 
железо в виде катализаторной пыли, увлеченной из колонн син
теза; масло, если аммиак сжимается поршневыми компрессорами; 
другие загрязнения, которые могут накапливаться в аммиаке при 
прохождении им аппаратов и трубопроводов на пути к конвер
тору.

Воздух может содержать примеси, присутствующие в атмосфере 
вблизи азотнокислотного завода. По исследованиям В. А. Клевке, 
воздух, поступивший в цех, содержал 0,65— 1,3 мг/м^ SO3, до 
1 мг/м^ N2 O5 и 1,5—2,5 мг1м^ пыли. Жидкий аммиак (в пересчете 
на газообразный) содержал до 3 мг/м^ пыли. Распределение пыли
нок по размерам: до 2 мк — 6 6 %, от 2 до 4 мк — 25% и выше
4 мк — 9%. При таком количестве примесей через конвертор в сут
ки пройдет пыли 3— 1 0 % от массы катализатора (в зависимости от 
давления в системе).



Анализ продуктов, осевших на платинородневых сетках, прове
денный М. М. Караваевым, В. А, Ярковской и др. после регенера
ции катализатора соляной кислотой и промывки его водой на Се
веродонецком химкомбинате, приведен в табл. 17.

Таблица 17. Состав примесей, оседающих на платинородиевых
сетках

Соединения

Содержание примесей, мг!л

в соляной 
кислоте

в промывной 
воде

Ж елезо в пересчете на РегОз . 
Алю.миний в пересчете на AIjOj 
Хром в пересчете на СгаОз . 
Марганец в пересчете на МпО 
Никель в пересчете на NiO . 
Сера в пересчете на SO4 . . 
Кремний в пересчете на S i02 
Кальций в пересчете на СаО 
Фосфор в пересчете на Р 2О5 .

6 ,4 -557 ,0 0 ,01-0 ,72
0 ,8 -4 6 ,0 0,2

0 ,3 5 -5 ,0 Следы
Д о 2,8 »
Д о 3,4 До 0,03

4 ,4 -29 ,8 8 -5 3 ,6
— 38,4
— 63,3

До 7,3 До 2 . 10~'

В целях применения чистого воздуха для контактного окисле
ния аммиака в некоторых случаях целесообразно при строитель
стве предприятий предусматривать дальний воздухозабор из мест, 
где отсутствуют обычные заводские загрязнения; пыль железа, фос
фатов, песка, глинозема, цемента, извести; газообразные веще
ства — ацетилен, сероводород, метан, сернистый газ, окислы азота, 
хлор, окись углерода и др. Возду.хозаборные трубы рекомендуется 
строить высотой 100— 150 м.

При очистке воздуха от пыли и примесей путем промывки его 
водой нужно учитывать, что промывная вода может содержать 
хлор, который не только отравляет катализатор, но и может на
капливаться в абсорбционной системе. Для сухой очистки воздуха 
применяют фильтры, заполненные кольцами, смазанными висцино- 
вым маслом *. Для очистки воздуха и аммиака практикуют также 
фильтрацию их через сукно или вату, а в системах, работающих 
под давлением, — через асбестовое полотно или бумажный картон 
в сочетании с тканью. Скорость потока воздуха на таких фильтрах 
составляет 0,04—0,06 м1сек.

Воздух и аммиак необходимо не только очистить от пыли до 
поступления в цех, но и устранить возможность загрязнения их 
при прохождении через аппаратуру и газопроводы. Поэтому на з а 
водах все коммуникации от начала системы до входа в конвертор 
стремятся изготовлять из нержавеющих материалов — алюминия 
или хромоникелевой стали, чтобы газ не загрязнялся мелкими ча

* Висциновым маслом называется смесь 1 ч. глицерина, 8 ч, машинного 
масла и 1 ч. 10%-ного раствора NaOH.



стицами окислов железа. Кроме того, в настоящее время фильтры 
устанавливают непосредственно перед конвертором и даже перед 
катализаторными сетками. В последнем случае для окончательной 
очистки аммиачно-воздушной смеси в конверторе устанавливают 
пористые керамические (поролитовые) трубки, закрытые с одной 
стороны. Газовая смесь, проходя через поры этих трубок, освобо
ждается от мельчайшей пыли. Характеристика материала пороли- 
товых фильтров;

Диаметр, мк
з е р е н ...................................................  120—190
п о р ............................................................  4 5 —160

Количество пор на 1 с м ^ .................  200Э —5003
Пористость (свободный объем), %

от общего . . ................................... 50
Предел прочности при сжатии,

к г с 1 с м ^ ...................................................  100—150
Температуроустойчивость, °С . . . До 500

Через 1 слг̂  поверхности поролитовых трубок при сопротивле
нии 1 0  мм вод. ст. проходит 8,5— 2 0  л1ч воздуха, степень очистки 
составляет от 50 до 90% в зависимости от качества трубок и з а 
грязненного воздуха.

Фильтры для очистки аммиачно-воздушной смеси устанавли
вают с таким расчетом, чтобы на 1 т аммиака, окисляемого в сут
ки, приходилось 12,5 фильтрующей поверхности.

В современных азотнокислотных системах предусматривается 
грехступенчатая очистка, В первой ступени воздух промывается во
дой в абсорбере с тарелками провального типа; здесь происходит 
очистка воздуха от пыли и некоторой части газообразных приме
сей, растворимых в воде. Во второй ступени воздух фильтруется че
рез грубое шерстяное сукно в матерчатых фильтрах. По данным 
ГИАП, допускаемая нагрузка на 1 фильтрующей поверхности 
составляет до 80 м^1ч воздуха. В последней ступени (в картонных 
фильтрах) очистке подвергается аммиачно-воздушная смесь. При 
чагрузке до 80 м^1ч на 1 фильтрующей поверхности картона 
марки ФМП-1 сопротивление в начальный период составляет 5— 
10 мм вод. ст. Срок службы фильтра от 3 до 12 месяцев. Картон
ные фильтры применяются для очистки газов при температуре не 
выше 100° С.

На рис. П-14 представлен комбинированный аппарат для очист
ки воздуха от газообразных примесей и механических загрязнений. 
Верхняя часть аппарата представляет собой скруббер с насадкой, 
состоящей из трех ситчатых тарелок, орошаемых водой. Проходя 
герез тарелки, воздух освобождается от растворимых в воде га
зов; высокая степень очистки воздуха достигается благодаря пен- 
чому режиму работы тарелок. Верхняя (четвертая) тарелка снаб
жена насадкой из колец Рашига и служит для улавливания брызг, 
/носимых воздухом. В нижней части аппарата расположены ячейки 
матерчатого фильтра, в которых улавливаются оставшиеся в очи
щаемом воздухе твердые частицы загрязнений.



Воздух

Чтобы предотвратить попадание масла в конвертор в системах 
работающих под давлением, воздух сжимают в турбокомпрессо 
рах, а не в компрессорах поршневого типа.

Д ля получения чистого аммиака на наших заводах строятс; 
испарительные станции и узлы дистилляции жидкого аммиака. FIpi

этом полученный газообразный ам 
миак очищается от катализаторно! 
пыли, масла и влаги.

Следует подчеркнуть, что нали 
чие отравляющих веществ в аммиач 
но-воздушной смеси приводит к не 
обходимости вести контактный про 
цесс окисления аммиака при боле! 
повышенных температурах.

Тщательная предварительнав 
очистка газа способствует увеличе 
нию продолл<ительности работы пла 
типовых сеток и сокращению числ; 
циклов регенерации катализатора 
Как показывает опыт отечественны; 
заводов, путем хорошей очистки га 
за можно повысить выход окиси азо 
та на 2—4%.

Однако в процессе работы ката 
лизатор постепенно отравляется, i 
выход окиси азота снижается. Дл! 
удаления отравляющих примесей i 
загрязнений сетки периодически ре 
генерируют. При длительной рабо 

3  те сетки приобретают иногда крас
—  но-бурый оттенок, что свидетель 

ствует о накоплении на них окно 
железа. В системах, работающи: 
при повышенном давлении, сетк] 
регенерируют через каждые 15— 21 

дней; в системах, работающих npi 
атмосферном давлении, через 8 —( 
месяцев. При тщательной очистК' 

газа сетки регенерируют один раз в год. За это время степень кон 
версии может снизиться примерно на 2 —3%.

Сетки регенерируют путем обработки их 10— 15%-ным раство 
ром соляной кислоты в фарфоровых чашках, которые вместе с кис 
лотой и погруженными в них сетками нагревают до 60—70° С. Ре 
генерация продолжается 1—2 ч. Затем сетки промывают дистил 
лированной водой до исчезновения следов хлора в промывны: 
водах, сушат и прокаливают в водородном пламени. После регене 
рации активность сеток повышается и почти достигает первона 
чальной величины.

--Е З -& С Э -В -

Рис. П-14. Комбинированный ап
парат для очистки воздуха:

/ — матерчатый ф ильтр; 2 — лаз; 3 -  сит- 
чатая тарелка; 4 — керамические 

кольца; 5 —труба для воздуха.



Для регенерации сильно загрязненных железом сеток рекомен
дуется обрабатывать их сначала 30—25%-ным раствором азотно?! 
кислоты, а затем 12—16%-ным раствором соляной кислоты. Потери 
платины при регенерации сеток незначительны; они не превышают 
1 —2 % потерь, наблюдаемых в процессе эксплуатации сеток в пе
риод от одной регенерации до следующей. Одновременно с регене
рацией прогоревшие сетки ремонтируют, а изношенные заменяют 
новыми.

Имеются предложения о регенерации платиновых сеток мето
дом обработки ультразвуком с частотой 1 0 — 1 0 0 0  кгц в токе воз
духа или в водном растворе, содержащем поверхностно-активные 
вещества.

S. ИСПОЛЬЗОВАНИЕ КИСЛОРОДА ДЛЯ ОКИСЛЕНИЯ АММИАКА

При окислении аммиачно-воздушной смеси, содержащей более
3,5% NHs, все же не удается повысить концентрацию нитрозных 
газов в поглотительной системе вследствие того, что для обеспече
ния кислородом реакций окисления окиси азота и образования 
азотной кислоты необходим ввод дополнительного воздуха. Неза
висимо от содержания аммиака в смеси концентрация окислов 
азота при их поглощении будет такой же, как при окислении смеси, 
содержащей 9,5% аммиака. Это определяется содержанием кисло
рода в воздухе.

Получение нитрозных газов, в которых концентрация N 0  пре
вышает 9,5%, возможно только путем добавления к аммиачно-воз
душной смеси эквивалентного количества кислорода.

В результате исследований, проведенных авторами, установ
лено, что оптимальное соотношение О г : NH 3 равно примерно 1,7— 
1,65 при использовании аммиачно-воздушной смеси, обогащенной 
кислородом и содержащей более 9,5% аммиака (до 15%). При та 
ком соотношении еще не происходит резкого понижения степени 
конверсии. С увеличением количества аммиака степень конверсии 
понижается незначительно. Так, в оптимальных условиях при со
держании 1 1 ,6 % аммиака степень конверсии составляла 97,5%, 
при содержании 13,5% аммиака — 97%. В случае применения ам
миачно-кислородно-воздушной смеси, содержащей 1 2 % аммиака, 
увеличение соотношения О2 : NH3 от 1,7 до 2  позволяет повысить 
выход окиси азота на 1 —2 %.

В табл. 18 приведены время конверсии т, напряженность Я  по
верхности сеток (в кг!м^ аммиака, окисляемого в сутки) и степень 
конверсии а  (в %).

При использовании для окисления аммиака воздуха, обогащен
ного кислородом, логично поставить вопрос о достижении опти
мальной температуры конверсии за счет тепла реакции (без пред
варительного подогрева воздуха).

Взрывоопасность смеси, содержащей 13% аммиака и 26% кие- 
породе, не выше, чем при примеыентя см«<*,и, содержащей И 7 о



Т аблица 18. Время и степень конверсии аммиачно-кислородо-воздушной 
смеси при О : NH 3 =  2

(три платинородиевые сетки при 900° С)

П,6?4 NH3 12,4% NH3 13,5% NH3 15,0% NH3

1,43
1,02
0,83
0,68
0,57
0,51
0,47
0,41
0,39

406
542
704
852

1015
1135
1245

1400

97.0 
97,9 
96,7
96.1
95.6
95.2
93.6

92,5

438
603
745
903

1070
1195
1325

98
97.4
97.2 
96,0
96.3
94.3
93.5

470 98,2
660 96,7 736 96,5
816 97,3 910 98,6
990 98,5 1165 96,3

1170 95,8 1315 95,5
1317 95,0 1470 94,7
1443 94,3 1612 93,9
1650 92,8 _ —
1730 92,9 1930 91,9

аммиака, так как в первом случае не производится подогрев смеси. 
Состав обеих смесей на 3—4% отличается от .концентрации взры
воопасных смесей (см. стр. 53).

Поиски путей получения концентрированных окислов азота свя
заны с окислением аммиака чистым кислородом в присутствии 
большого количества паров воды или с разбавлением аммиачно
кислородных смесей циркулирующей окисью азота, что позволяет 
снизить содержание NH 3 до безопасной концентрации 12—13%.

Нами совместно с А. П. Засориным и М. А. Миниовичем разра
ботан трубчатый контактный аппарат для окисления аммиака чи
стым кислородом. Внутри контактных трубок протекает реакция 
окисления аммиака; снаружи они охлаждаются воздухом. В таком 
аппарате.тепло отводится непосредственно в ходе реакции. Это по
зволяет вести процесс конверсии в необходимом температурном ре
жиме с получением концентрированных окислов азота.

В случае применения платиновых трубок диаметром 5,5 мм, 
при содержании аммиака в исходной смеси 30—35% и температуре 
катализа 900° С зависимость времени катализа т (в сек) от сте
пени окисления аммиака а  (в долях единицы) можно выразить 
в виде уравнения:

1 . 1
130 2,3 Ig

1 - а

По данным Р. Г. Орзуловой и А. П. Засорина, зависимость вы
хода азота а в конверторе с длиной трубки 28,2 см от напряжен
ности катализатора Н  [в кг NU-J{м^• сутки)], линейной скорости га
за W (в м1сек) и времени контакта т (в сек) при 900° С приведены 
ниже;

Я W т . 102 а, %

200 2,09 3,26 97,4
300 3,13 2,17 94,8
400 4,18 1,63 92,6



Изменение объемов газов, а также их концентрации при кон
тактном окислении аммиака воздухом и кислородом и последую
щем образовании азотной кислоты видно из реакции окисления 
NHs

воздухом
NH3 +  2О2 +  7,52Ыг =  N 0  -Ь l.SH jO  +  OJSOj +

-t- 7.52N2 =  NO -1- 0,5НгО +  -Ь 0,7502 +  7,52Nj =
'I'

=  NO2 +  0,5H20 +  0,2502 +  7.52N 2 =  HNO3 +  7.52N 2 

кислородом
NH3 +  2O2 =  NO +  I.SHaO -t- 0,7502 =

=  NO  +  0,5НгО +  H2O +  0,750a =  NO2 +  O.SHjO 4- 0,2502 =  HNO3 
4-

При применении O2 объем исходной аммиачно-кислородо-воз- 
душной смеси на 1 т моногидрата кислоты составит 1136 ж® и на 
выхлопе 80 вместо соответственно 4270 и 3450 в случае ис
пользования воздуха. Скорость окисления окиси азота — основной 
реакции, определяющей скорость образования азотной кислоты, 
увеличится примерно в 2 0 0  раз по сравнению с окислением нитроз- 
ного газа, полученного при окислении аммиака воздухом. По
этому удельный абсорбционный объем на 1 т кислоты, получаемой 
в сутки, составит 0,1 вместо 36 при абсорбции обычных ни- 
трозных газов при атмосферном давлении. Объем аппаратуры кон
тактного узла уменьшится в 4 раза, абсорбционной колонны в 
360 раз.

Резко уменьшатся также выбросы в атмосферу вредных газов. 
Из концентрированных нитрозных газов легче получить кислоту 
высокой концентрации.

Замена воздуха кислородом позволила бы упростить технологи
ческую схему получения азотной кислоты и исключить из нее ком
прессоры, турбины, приводы, некоторые теплообменники и другие 
аппараты. Однако стоимость кислорода еще велика, поэтому спо
соб пока не нашел применения.

9. ПОТЕРИ КАТАЛИЗАТОРА И МЕТОДЫ ИХ УМЕНЬШЕНИЯ

Основным признаком каталитического процесса является неизмен
ность массы катализатора. Однако вследствие протекания реак
ционных процессов постепенно происходят физические изменения 
поверхности катализатора, приводящие к разрушению сначала 
верхнего слоя катализатора, а затем всей его массы. Этот процесс 
структурного изменения катализатора, идущий параллельно с уве
личением его активной поверхности, в конечном итоге вызывает 
разрушение катализатора, частицы которого уносятся с газами.

Повышение температуры, благоприятно сказывающееся на уве
личении скорости окисления аммиака, вместе с тем приводит к воз
растанию потерь платины. В области пониженных температур
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Рис. П-15. Зависимость потерь 
платины новых контактных сеток  
от температуры (диаметр нитей 
сеток 0,075 мм, число плетений 

1024 на 1 см^у.
i —платиновые сетки; 2 — платинородие
вые сетки (20/о Rh); S -  платинородие

вые сетки (ЮО/о Rh).

повышение активности катализатора происходит параллельно сте
пени его разрушения, при высоких температурах разрушение ката
лизатора значительно опережает рост его активности.

На рис. II-15 приведены данные, характеризующие средние по
тери платины в зависимости от температуры конверсии.

При высокой температуре потери платинопалладиевого катали
затора на 10% больше, чем платинового. Сетки из сплава платины

и родия или платины и иридия устой
чивее сеток из чистой платины, осо
бенно в области высоких темпера
тур. Этим и объясняется их широкое 
применение"в заводской практике.

Приведенные выше потери пла
тины являются средними за опреде
ленный срок работы сеток. Вполне 
понятно, что с увеличением длитель
ности работы сеток степень их раз
рушения также повышается. Потери 
платины в зависимости от продол
жительности эксплуатации сеток ха
рактеризуются кривыми, аналогич
ными кривым зависимости потерь 
Pt от температуры. К концу пробега 

катализатора потери в 2 —3 раза больше, чем в начальный период 
его работы. Первые по ходу газа сетки разрушаются значительно 
сильнее, чем последующие.

В табл. 19 приведены экспериментальные данные авторов о рас
пределении потерь платинородиевых сеток (7% Rh).

Эти данные характерны для следующих условий;
Температура контакта, ° С ................................  880—900
Концентрация аммиака в смеси, % . . . 10—11,5
Начальная масса сеток, г ................................  193—210
Толщина нитей сетки, м м ................................  0,09
Рабочее давление в конверторе, ат . . . 8

Как видно из табл. 19, потери катализатора значительно воз
растают в процессе его эксплуатации, причем потери первых сеток 
в 2 —3 раза больше, чем потери последних по ходу газа сеток. 
Меньшие потери верхней сетки, по-видимому, связаны с меньшим 
нагреванием ее по сравнению с последующими сетками, а также 
накоплением на поверхности первой сетки примесей, приносимых 
в конвертор газовой смесью.

Исследования потерь, проведенные с комплектом из трех сеток, 
показывают, что потери примерно соответствуют степени конверсии 
на каждой сетке. Отсюда можно сделать вывод: перерождение по
верхности непосредственно связано с процессом окисления ам
миака. Поэтому п о т е р и  я в л я ю т с я  ф у н к ц и е й  т е м п е р а 
т у р ы  и к о л и ч е с т в а  о к и с л я е м о г о  н а  к а т а л и з а т о р е  
а м м и а к а .



Таблица 19. Потери платинородиевых сеток (7% Rh)

Номер сеток по ходу газа

Потери, г

за 5 
суток

за 15 
суток

за 21 
сутки

1
2
3
4
5
6
7
8
9

1 0  

П 
12 
J3
14
15

5,56
7,62
4,55
4,59
4,05
4,76
3.23 
3,32 
2,11 
2,65 
2,8 
2,8 
2,43 
1,42
1.24

Общие потери, г

Получено HNO;., т .......................
Общие потери, г на 1 г HNOj

53,46

192
0,28

11,5
16,57
14,63
15,79
15,65
14,76
13,23
14,72
11,27
11,3
10,8
9,8
8,73

176,45

588
0,30

21,15
25,67
24,55
24,79
23,05
21,76
19,46
19,92
16,82
15,32
14.8
14.8 
10,43

269,3

890
0,302

Высокие потери катализатора при окислении аммиака под дав
лением объясняются главным образом более высокой температу
рой, чем в процессе при атмосферном давлении. Потери платины 
зависят также от вибрации контактных сеток под действием газо
вого потока. При движении газа сверху вниз сетки располагаются 
на опорах (колосниках или решетках). В данном случае газовый 
поток и сила тяжести сеток действуют в одном направлении, бла
годаря этому сетки почти не подвергаются колебаниям и меньше 
разрушаются, чем при движении газа снизу вверх.

При движении газового потока снизу вверх потери платины 
вследствие деформации сеток возрастают с увеличением диаметра 
аппарата и составляют на 1 т азотной кислоты 26 мг при диаметре 
сеток 1,6 л  и 38 лгг при диаметре сеток 2,15 м (по данным В. Ауэр
баха) .

На увеличении потерь катализатора сказывается, вероятно, и 
температура подогрева аммиачно-воздушной смеси. При слабом 
подогреве газовой смеси катализатор разрушается в меиьшей сте
пени, чем при более сильном подогреве (при одинаковой темпера
туре конверсии). Разогревается же катализатор быстрее при боль
шем подогреве аммиачно-воздушной смеси.

По мере протекания реакции окисления аммиака поверхность 
платины перерождается, платина становится хрупкой и легко раз
рушается. Потери платины вследствие возгонки ничтожны, так как 
давление ее паров в условиях конверсии очень мало; при 900° С



оно равно 8 - 1 0 ''^  атм.
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По исследованиям И. А. Фигуровского, уже на вторые сутки 
работы диаметр нитей платинородиевых сеток вследствие образо
вания на их поверхности наростов увеличивается с 90 до ИЗ мк. 
Примененный им для исследования степени дисперсности платины 
седиментометрический метод анализа позволил обнаружить ча- 
стины платины размером от 2  мк (табл. 2 0 ).

Таблица 20. Распределение частиц платиновой пыли по размерам

Место извлечения

Содержа
ние 

платины 
в шламе.

Радиус частиц платины, мк

1 -2  2 -3  3 - 5  5 -7  7 -1 0  10-15 15-25

Р а с п р е д е л е н и е  ч а с т и ц »

Катализаторные сет
ки ..............................

Конвертор .................
Теплообменник . . . 
Конденсатор . . . . 
Поглотительная ко

лонна .....................

100 ■ 20,7 19,5 15,8 12,7 12,4 19,0
82,1 51 15,7 19,9 8,2 4,‘2 — —

85,3 28,7 10,35 18,75 12,2 15,7 14,6 —

15,0 20,8 8,1 13,9 13,5 18,7 24,2 —

2,8 14,25 16,2 12,45 6,7 10,7 39,6 -

И. А. Фигуровский установил также, что часть платины остается 
в азотной кислоте в коллоидном состоянии. Количество такой пла
тины составляет около 0 , 1  г/т HNO 3 для систем, работающих под 
давлением.

Распределение потерь платины в системе, работающей под дав
лением, исследовали М. Р. Хайкнн и А. Ф. Волков. По их данным, 
общ^ие потери, составившие 0,392 г на 1 т HNO3, распределяются 
следующим образом (в %):

О седание платины из нитрозных газов
в к о н в е р т о р е ................................................................. 9,4
в т еп л о о б м ен н и к е .......................................................  6,1
в газоходе к х о л о д и л ь н и к у ................................  0,3

0 :едание платины из кислоты
в к о н д е н с а т о р е ............................................................  12,2
в поглотительной к о л о н н е .....................................  4,8

Унос платины
с продукционной к и сл о то й .....................................45,0
с отходящ ими г а з а м и ..............................................22,2

Для уменьшения безвозвратных потерь платины и ее сплавов 
в системах, работающих под давлением, производится сбор шлама 
и пыли, накапливающихся на стенках конверторов, в коллекторах 
газа и паровых котлах. Это позволяет снизить потери на 30—35% 
от первичных потерь. В результате установки после котлов-утили- 
заторов фильтров, заполненных стеклянной ватой, которую меняют



каждые 6  месяцев, можно уловить enie 10— 15% платины. Потери 
могут быть уменьшены также при установке фильтров, заполнен
ных стекловатой, после холодильников-конденсаторов.

Таким образом, если первичные потери платины в системах, 
работающих под давлением 6 — 8  ат и при температуре 880—900° С, 
примерно равны 0,32—0,3 г/т HNO 3 , то безвозвратные потери со
ставляют 0,16—0,18 г/г кислоты.

Несмотря на принимаемые меры по улавливанию пыли плати
нового катализатора, безвозвратные потери платиноидов в комби
нированных системах и системах, работающих при атмосферном 
давлении, составляют 0,06—0,042 г/т кислоты, а в системах, рабо
тающих под давлением 7—9 ат, примерно 0,16—0,18 г/г кислоты. 
Общие безвозвратные потери платины на всех азотнокислотных за
водах мира достигают 2500 кг!год.

Применение двухступенчатого катализатора — одна платиновая 
сетка и слой неплатинового катализатора — позволяет уменьшить 
единовременные вложения платины в 3 раза. Однако этот метод 
катализа сопровождается снижением выхода окиси азота примерно 
на 0,5 7о.

Основные мероприятия, осуществляемые в практических усло
виях для уменьшения потерь платинового катализатора, сводятся 
к следующим: уменьшение температуры окисления аммиака, устра
нение вибрации сеток, направление газового потока в контактном 
аппарате сверху вниз и расположение сеток на колосниках, увели
чение размера конверторов, своевременная замена изношенных 
платиноидных сеток, применение двухступенчатого катализатора и 
использование неплатинового катализатора.

Чтобы значительно уменьшить потери платиновых катализато
ров, необходимо улавливать платину непосредственно в конвер
торе, не допуская ее рассеивания по всей системе. В частности, 
предложено улавливать платину с помощью колец, покрытых золо
том или серебром и помещенных сразу после катализаторных се
ток. В этом случае потери могут быть уменьшены на 80—70°/о; 
однако способ связан с большими расходами золота и серебра и 
не получил промышленного применения. В настоящее время ши
роко проводятся испытания таких материалов, как мрамор, окись 
кальция, доломит и др., обладающих способностью задерживать 
мелкую пыль платины в количестве до 60—90%.

Одна из фирм ГДР предложила улавливать платину зернистым 
слоем огнеупорной окиси кальция (предпочтительно СаО, приго
товленной из мрамора), расположенным под контактными сетками. 
Размер частиц окиси кальция 3—5 мм\  высота слоя 100 лш; опти
мальная температура 750—850° С. При смене сеток через 1,5 года 
отработанную СаО гасят водой, растворяют в 45% -ной HNO 3 и от
фильтровывают уловленную платину. Степень улавливания ката
лизатора, гарантируемая фирмой, до 80%.

Нами совместно с А. П. Засориным и Е. Г. Седашевой для 
улавливания платины была испытана специально приготовленная



пористая окись кальция. Показано, что степень улавливанид пла
тины увеличивается с повышением температуры нитрозиого газа. 
Так, в лабораторных условиях при 250° С она составляла 24—26%, 
при 400° С уже 42—44%, при 600° С — 76—81%. Следовательно, 
фильтр с поглотительной массой необходимо располагать в не
посредственной близости от катализаторных сеток.

Д ля обеспечения эффективности поглотительной массы тре
буется высокая очистка фильтруемого газа от посторонних приме
сей пыли.

Изучение поверхности поглотительных таблеток под микроско
пом показало, что улавливаемые частицы платины расположены 
на поверхности и слабо проникают в глубину таблеток. Наблю
дается образование соединений СаОРЮ и C a 0 P t 0 2 -

Уменьшение потерь платины в системах, работающих под дав
лением, позволяет устранить основной недостаток этих систем, что 
делает их более перспективными. При успешном разрешении про
блемы снижения потерь платины окажется возможным повысить 
температуру контактного окисления аммиака, что позволит увели
чить выходы окиси азота, скорость реакции и уменьшить отравле
ние катализатора.

Основные направления работ по уменьшению разрушения ката
лизатора и снижению потерь платины сводятся к изысканию стой
ких и активных сплавов платины, а также дешевых катализаторов 
конверсии и разработке способов извлечения платины, которая 
уносится газами и кислотой.

Для уменьшения потерь платины особенно важно определить 
допустимую продолжительность работы катализаторных сеток. 
Известно, что с увеличением продолжительности их работы наблю
дается разрыхление поверхности катализатора и наряду с возра
станием активности сеток увеличение потерь платины. К концу ра
боты сеток потери металла возрастают в несколько раз по сравне
нию с первоначальными. Поэтому, когда потери платины сильно 
возрастают, необходимо сменить сетки и отправить изношенные 
сетки на переплавку.

Исходя из практических данных, Ф. Я. Сигал делает вывод, что 
максимальная продолжительность работы платинородиевых сеток 
должна определяться количеством окисленного на них аммиака. 
Так, при 800—850° С срок службы трехслойной сетки ограничи
вается получением 1500—1600 кг HNO3  на 1 г сеток, а при 900— 
920° С и давлении 8  ат продолжительность работы многослойных 
сеток составит 1300— 1400 кг HNO3 на 1 г сеток.

Продолжительность работы сеток при 800—850° С, атмосферном 
давлении и напряженности катализатора 5 кг HNO3 на 1 г сеток 
составит 1500:5 =  300 суток, а при 900—920°С, давлении 8  ат и 
напряженности катализатора 20 кг HNO3 на 1 г сеток будет равна 
1400:20 =  70 суток. За это время сетки теряют уже до 25—35% 
первоначальной массы, прочность их сильно уменьшается, а потери 
быстро возрастают.



Возможный срок службы сеток следует определять по степени 
их изношенности, ограничивая потери 15—20% первоначальной 
массы сеток. Таким образом, о б щ е е  в р е м я  р а б о т ы  с е т о к  
о п р е д е л я е т с я  п о т е р я м и  к а т а л и з а т о р а  и е г о  н а 
п р я ж е н н о с т ь ю ;  чем меньше потери катализатора, тем больше 
срок его службы.

Замену изношенных сеток комплекта производят после того, 
как каждая сетка отработает установленный срок. Чаще всего вна
чале удаляют первые по ходу газа сетки, а новые ставят послед
ними по ходу газа. Этот порядок замены сеток не совсем правилен 
в смысле полного использования активности катализатора. Пока 
последняя сетка большого комплекта, принимавшая малое участие 
в окислении аммиака, передвинется на место первых сеток по ходу 
газа, на которых окисляется большая часть аммиака, эта послед
няя сетка уже будет частично отравлена примесями, содержащи
мися в газе.

При уменьшении диаметра нитей продолжительность работы 
сеток снижается.

10. ПОБОЧНЫЕ РЕАКЦИИ ПРИ ОКИСЛЕНИИ АМ М ИАКА 
И СПОСОБЫ ИХ ПОДАВЛЕНИЯ

Повышенный расход аммиака в контактном производстве азотной 
кислоты может быть вызван разложением аммиака до поступления 
его на платиновые сетки или окислением его до N2 , или же распа
дом окиси азота и взаимодействием ее с аммиаком после катализа
тора. Все эти реакции протекают с образованием элементарного 
азота.

При высокой температуре и достаточно длительном времени ка
тализа разложение аммиака и окиси азота может протекать вплоть 
до достижения равновесных концентраций, ничтожно малых при 
атмосферном давлении.

Так, для реакции
2 NH3 N2 + 3 H2

равновесная концентрация аммиака составляет;
Температура, ° С ..............................................  1000 800 600 400 200
Концентрация NH3, % ................................  0,0044 0,0117 0,049 0,44 15,3

В присутствии О 2 водород образует воду.
Для реакции

2NO N 2 + O 2

равновесная концентрация окиси азота составляет:
Температура, °С . . 1000 900 725 500 325 100_
Концентрация NO, % 0,04 0,0175 0,00303 1 ,6 -1 0 ~ “ 1 ,7 -Ю"® 1,1 -10

Разложение этих газов особенно усиливается с повышением 
температуры в присутствии веществ, каталитически ускоряющих 
диссоциацию аммиака и окиси азота. Это наблюдается при



прохождении газов через трубопроводы и аппараты, стенки которых 
имеют высокую температуру, а также при прохождении газов вдоль 
стенок контактного аппарата. Слишком малые скорости потока 
газовой смеси могут способствовать сгоранию аммиака перед ката
лизатором.

Время разложения аммиака на платиновой сетке примерно 
соответствует времени окисления его до окиси азота. Если при 
окислении аммиака не образуется большого количества элементар
ного азота, значит на поверхности катализатора (платины) при из
бытке кислорода в газовой фазе имеется окисная пленка. Разло
жение аммиака на стальных стенках протекает быстрее, чем на 
платине. Преждевременное разложение или окисление аммиака 
связано главным образом с образованием элементарного азота по 
суммарной реакции:

4МНз + 302 = 2М2+6Нг0

Отсюда вытекает необходимость изготовления конвертора, 
теплообменника и трубопроводов из материалов, которые не яв
ляются специфическими катализаторами диссоциации или окисле
ния аммиака. К ним относятся алюминий, никель, кварц и отчасти 
хромоникелевые сплавы.

Разложение окиси азота при температурах катализа и при 
дальнейшем движении газа практически не происходит. В случае 
большой скорости газа и непродолжительном пребывании его 
в зоне катализатора может произойти проскок аммиака через 
сетки. Взаимодействуя частично с окисью азота, этот аммиак об
разует элементарный азот и воду.

При малой скорости прохождения газов через катализатор воз
можен процесс обратного движения образовавшейся окиси азота, 
вследствие чего выход N 0  будет снижаться. Это обстоятельство не
обходимо учитывать при определении направления газового потока 
в конверторе снизу вверх или сверху вниз. При малой скорости 
газа, низкой температуре контактирования, небольшом количестве 
сеток и направлении газа в аппарате сверху вниз обратное движе
ние части молекул окиси азота может явиться следствием конвек
ционного тока. Поэтому в аппаратах с 2—3 сетками и низкой тем
пературой конверсии газовый поток направляют снизу вверх. Ско
рость газа в конверторе; в зоне расположения сеток, должна быт1  

не менее 0,3 м1сек.
При повышенной температуре конверсии (около 800° С) и, сле

довательно, при повышенной линейной скорости газа направление 
газового потока сверху вниз уже не приводит к снижению степени 
конверсии.

Преждевременное окисление аммиака до поступления его на 
катализаторные сетки ведет преимущественно к образованию эле
ментарного азота, так как эта реакция протекает в условиях, не 
соответствующих образованию окиси азота (низкая температура, 
соприкосновение газа с металлической стенкой, способствующее



реакции образования элементарного азота). Шероховатые и под
вергающиеся коррозии стенки аппаратов вызывают ускорение ре
акции преждевременного окисления аммиака. В практике отме
чены случаи, когда температура отдельных частей конвертора 
(фильтрующие сетки перед конвертором, пробки в отверстиях для 
разогрева катализаторных сеток) значительно повышалась из-за 
того, что здесь происходило интенсивное преждевременное окисле
ние аммиака. Остановить этот процесс можно только путем замены 
таких активированных частей аппаратов новыми.

Следует иметь в виду, что хромоникелевые стали, сильно про
каленные в струе аммиачно-воздушной смеси, быстро активи
руются, и на них с значительной скоростью происходит окисление 
аммиака до образования элементарного азота и частично окиси 
азота.

11. АППАРАТЫ КОНВЕРСИОННОГО ОТДЕЛЕНИЯ

Обычно в состав конверсионного отделения входят вентиляторы 
для подачи воздуха м аммиака или компрессоры для подачи воз
духа и испарители аммиака (если процесс окисления аммиака про
водится под давлением), фильтры и промыватели воздуха, подогре
ватели, смесители, конверторы, паровые котлы или теплообменники 
для подогрева выхлопных нитрозных газов, направляемых в газо
вую турбину.

Одним из условий достижения высокого выхода окиси азота 
является полная однородность состава аммиачно-воздушной смеси, 
поступающей на катализаторные сетки. Тщательное смешение га
зов имеет большое значение не только для достижения высокой 
степени конверсии, но и предотвращает опасность взрыва газа. 
Конструкция и объем смесителя должны быть выбраны такими, 
чтобы происходило хорошее перемешивание газа и исключался 
проскок аммиака на катализатор отдельными струями. В смесите
лях должно обеспечиваться улучшение диффузии газов посред
ством равномерного распределения аммиака по сечению газо
хода, многократного изменения направления газового потока и 
устройства большого количества каналов для прохождения 
смеси.

В таких условиях за короткое время достигается тщательное 
перемешивание газовой смеси. Этому способствует также большая 
подвижность молекул аммиака. При 0° С скорость движения моле
кул кислорода равна 461 м1сек, азота — 493 MjceK, аммиака — 
582 м1сек.

При подаче в смеситель горячего воздуха скорость смешения 
с ним аммиака увеличивается. Время пребывания аммиачно-воз- 
дупшой смеси в смесителях новейших конструкций составляет 
1 — 1,5 сек для установок, эксплуа 'фуемых при атмосферном дав
лении, и 1 —0 , 6  сек для установок, работающих при повышенном 
давлении.
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Тепло горячих нитрозных газов, выходящих из конвертора 
обычно используют для подогрева воздуха или аммиачно-воздуш
ной смеси и получения пара. Если аппарат работает без подогревг 
аммиачно-воздушной смеси, горячие нитрозные газы поступаю! 
сразу в паровой котел. В некоторых системах под давлением часть 
тепла используется также для подогрева выхлопных газов пере^ 
расширением их в газовой турбине.

В настоящее время большое значение приобретает использова
ние тепла реакции окисления аммиака в системах, работающих под] 
давлением, для получения электроэнергии, необходимой для сжа

тия воздуха. В этих системах теп
ло горячих нитрозных газов, по
кидающих конвертор, расходует
ся на нагревание выхлопных га
зов после удаления из них окис
лов азота. К. п. д. использования 
энергии здесь будет выше, чем е 
случае применения ее для полу
чения пара.

Газовые турбины распола
гаются на одном валу с турбо
компрессорами для сжатия воз
духа. За  счет использования теп
ла реакции расход энергии в си
стемах, работающих под давле
нием, можно свести к нулю.

Одна из схем конверсионного 
узла, работающего под давле
нием, приведена на рис. 11-16.

Воздух сжимается в турбоком
прессоре 1, подогревается допол

нительно в одной секции теплообменника 2  и после смешения с по
догретым и сжатым аммиаком подается в конвертор 3. Горячие 
нитрозные газы вначале поступают последовательно в две секции 
теплообменника 2, а затем в абсорбционный узел, состоящий из 
окислителей, холодильника и абсорбционной колонны, где погло
щаются с образованием азотной кислоты. Выхлопные газы подогре
ваются в первой секции теплообменника 2 и отдают свою энергиЕО 
в газовой турбине 4. Во второй секции теплообменника 2 подогре
вается воздух, идущий в конверсионное отделение окисления ам
миака.

На рис. П-17 схематически изображен конвертор, работающий 
под давлением и рассчитанный на использование тепла реакции 
для получения пара высокого давления.

Таким образом, основные направления в усовершенствовании 
собственно процесса контактного окисления аммиака связаны с ре
шением вопросов достижения высоких выходов окиси азота, повы
шения производительности конверторов, получения окислов азота

Газ на 
выхлоп 

Воэдцх

Рис. П-16. Схема конверсионного 
отделения, работающего при повы

шенном давлении;
/ — турбокомпрессор для сжатия воздуха; 
2 —теплообменники: 3 —контактный аппа

рат: ^ — газовая турбина.
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Рис. П-17. Контактный аппарат для окисления аммиака под да
влением:

I, пакеты парового котла: г —пакет пароперегревателя: 3 — термопара; 
4 —катализаторпые сетки; 5 — пробоотборники; б — колосниковая решетка; 
7 —отверстие для розжига факела; S — корпус котла; -  пакет экономайзера;

И — футеровка.



высокой концентрации, снижения потерь дорогостоящего платино
вого катализатора, уменьшения основных расходов н стоимости
строительства азотнокислотных предприятий.
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Г Л А В А

ОКИСЛЕНИЕ ОКИСИ АЗОТА

1. ОБРАЗОВАНИЕ ВЫСШИХ ОКИСЛОВ АЗОТА

В продуктах контактного окисления аммиака (нитрозные газы) со
держится преимущественно окись азота, из которой при дальней
шем окислении получаются высшие окислы азота. Процесс окисле
ния азота, начиная с реакции окисления аммиака, протекает с по
следовательным изменением валентности:

3 -  о 1+ 2+ 3+ 4+ 5+
NHs — >. N2 — ^  NjO  — ► NO — > N2O3 — >  NO2 — HNO3

3 -  -Зе
N ------^

1 +
N

2+
N -----^

3+
N

- е
N -----

5+
N

Таким образом, азот может отдать максимально 8  электронов.
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Рис. III-'. Термодинамическая устой
чивость окислов азота.

а00 NO О го so so I00\ i0 t
Нонцентра14ия

Рис. III-2. Диаграмма состояния си
стемы N 0 —NOj при 1 атм.

О термодинамической устойчивости атомарного азота и его 
окислов можно судить по изменению свободной энергии (рис. III-1). 
В ряду термодинамической устойчивости окислы азота распола
гаются в такой последовательности;
При 0° С ...................................................  N2O4 >  1Ч2О >  N2O5 >  NO2 >  N 2O3 >  NO
При 900° С ............................................... N 0 >  N2 0  NO2 >  N2O3 >  N2O4 >  N2O5



Образование из окиси азота высших окислов протекает по урав
нениям:

2 N 0  +  02  =  2 N 0 2  N 0  +  N 02 =  N 2 0 3  2NO2 =  N2O4

С понижением температуры равновесие всех этих реакций сме
щается вправо. При низких темп-ературах и времени, достаточном 
для установления равновесия, а также при избытке кислорода 
можно ожидать превращения всех окислов азота в четырехокись 
N2O4. Об условиях превращения одних окислов азота в другие 
и перехода их из газовой в жидкую и твердую фазы можно судить 
по диаграмме состояния системы N0—NO2 при атмосферном дав
лении (рис. III-2).

В случае недостатка кислорода или при неустановившемся рав
новесии в нитрозных газах могут присутствовать одновременно все 
указанные выше окислы азота, т. е. N0, N2O3, NO2 и N2O4. Пяти- 
окись азота N2O5 при обычных условиях из этих окислов не об
разуется. Закись азота N2O кислородом воздуха далее не окис
ляется.

J. СВОЙСТВА ОКИСИ АЗОТА

Окись азота представляет собой бесцветный газ, сжижающийся 
при атмосферном давлении и температуре — 151,4° С в бесцветную 
жидкость. Критическая температура ее равна —92,9° С, критиче
ское давление 64,6 атм. Температура кристаллизации окиси азота
— 163,7° С.

Давление пара над жидкой окисью азота можно вычислить по 
уравнению

!g р =  9,562128 -  -  0,002364Г +  2,125

где Т — температура, °К;
р — давление пара, (или в мм рт. ст. без последнего члена 

уравнения 2,125).
Мольный объем газообразной окиси азота 22,393 л. Раствори

мость окиси азота в воде мала. Коэффициенты растворимости (по
глощения) р (объем газа, поглощенного одним объемом воды, при
веденный к 0° С) при атмосферном давлении имеют следующие 
значения;
Температура, ° С .................  О 10 20 40 60 80
Р ................................................  0,07381 0,05709 0,04706 0,03507 0,02954 0,0270

С разбавленными растворами щелочей окись азота не реаги
рует, а при длительном взаимодействии (32 дня) с концентриро
ванными растворами щелочей половина окиси азота превращается 
в азотистокислую соль, половина — в закись азота;

4NO +  2NaOH =  2NaN02 +  N 2O -f- HjO

При высоких температурах (315° С) окись азота восстанавли
вает азотнокислые соли в азотистокислые с выделением двуокиси



азота. Растворимость окиси азота в водных растворах азотной кис
лоты во много раз больше, чем в воде. По данным А. В. Сапол^ни- 
ков.а, при 25° С коэффициенты растворимости окиси азота в азот
ной кислоте имеют следующие значения:
Содержаниг HNO3 О

0 ,0-11

0,5
0,7 1.0

2
1,48

4
2,36

6
3,19

12 65 99 
4,2 9,22 12,5

При растворении происходит восстановление азотной кислоты 
в азотистую.

Наимен£е растворима окись азота в 6 8 %-ной серной кислоте, 
коэффициент растворимости окиси азота в ней составляет 0,03.

Окись азота легко поглощается водными растворами солей 
двухвалентного железа (хлористого и сернокислого). Концентри
рованный раствор хлористого железа способен поглощать около 
22 объемов окиси азота, раствор сернокислого железа — до 3 объ
емов на 1 объем раствора.

3. РАВНОВЕСИЕ И СКОРОСТЬ РЕАКЦИИ ОКИСЛЕНИЯ 
ОКИСИ АЗОТА

Скорость реакции
2 N 0 -I-О2 =  2NO2 +  124 кдж  (29,5 ш а л )

И равновесные концентрации ее компонентов изучались по измене
нию давления, происходящему в ходе реакции.

Зависимость константы равновесия от температуры, по данным 
М. Боденштейна, выражается следующим уравнением *;

PnOo

5749
- +  1.75 Ig Г -  0.0005Г-f 2,839 (lll.l)

3  табл. 2 1  приведены экспериментальные и вычисленные значе
ния констант равновесия.

Таблица 21. Константы равновесия реакции окисления N 0  ,ао NO2

Температура,
“С

Константа равновесия К
TeMnej^Typa,

Константа равновесия К

найдена вычислена найдена вычислена

225,9 0,0000608 0,0000614 398,4 0,0762 0,0733
246,5 0,000184 0,000184 454,7 0,382 0,384
297,4 0,00197 0,00199 513,8 0,637 0,611
353,4 0,0176 0,0175 552,3 3,715 3,690

* Для перевода уравнения (П1, 1) от размерности в атм к размерности н 
н1м^ нужно к правой части уравнения добавить число 5,004 (1 атм =  1,01325 X 
X 105 ц/м2- ig  1,01325 • 105 =  5,004).



Для расчета степени окисления окиси азота выразим парциаль 
ные давления газов, входящие в уравнение равновесия, через об 
щее давление в зависимости от начальной концентрации газа.

Введем обозначения;
2а — начальная концентрация N0, мол. доли;
Ь — начальная концентрация О2 , мол. доли;
X — степень окисления N0, доли единицы;
Р — общее давление газа, агм.

Общее количество газа примем за единицу. Тогда парциальньи 
давления компонентов газа в момент равновесия будут равны;

2а (1 — х) „
'’n o  “  1 - а х  ’ '■

Подставляя значения парциальных давлений в уравнение рав 
новесия, получим;

К PN0P02
„2
Pn02

(1 ~ x f { b - a x )  

х^{1 ~  ах)
(1 И. 2

Подсчет равновесных концентраций газа по этой формуле дае' 
правильные результаты лишь при температуре выше 200° С, ТЭ1 

как при более низких температурах происходит образование четы
рехокиси и трехокиси азота, ве 
дущее к уменьшению объема, н( 
учитываемому данной формулой 

Определим степень окислени! 
окиси азота при 200° С для еле 
дующего состава газа; 9,92 объ 
емн. % N0, 5,68 объемн. % О2 

84,4 объемн. % (N2  +  Н2 О). Тог 
да

§  80

20

О

N

200 Ш  SOL 
Температура, °0

Рис. III-3. Равновесная степень 
окисления окиси азота в зависимости 
от температуры и давления (началь
ный состав газовой смеси 9,92 объемн. 
% окиси азота и 5,68 объемн. % 

кислорода).

2а =  0,0992 а =  0,0496 

5749

Ь =  0,0568

l g K = - 473 • +

4- 1.75 Ig 473 -  0,0005 • 473 +  2,83'

Откуда
Х =  1,35-10 - 5

Подставляя значения К  и парциальных давлений в уравнени( 
(И 1 , 2 ), получим;

.„ -5  ( 1 - х ) ^  (0,0568-0,0496^)
^2(1 -0,0496;^)

Из этого уравнения определяем х = 0,96 (при Р — 1 атм). 
Степень окисления окиси азота в газе такого состава показан, 

на рис. П1-3.
Из диаграммы следует, что понижение температуры и повыше 

ние давления газа смещают реакцию вправо. При температур(



ниже 200° С реакция окисления окиси азота при давлении 1 атм 
протекает почти на 1 0 0 %, так что в этих условиях ее можно рас
сматривать как реакцию, протекающую необратимо в сторону об
разования двуокиси азота. Выше 700° С происходит почти полная 
диссоциация двуокиси азота на окись азота и кислород.

Окисление окиси азота протекает по уравнению третьего по
рядка. Дифференциальное уравнение скорости окисления окиси 
азота кислородом имеет следующий вид: 

dC„o_ _ __ J
rf7--«l^-N0^^02-«2^-N02

где ki, k^ — константы скорости прямой и обратной реакций; 
C n o , C oj, C nOj — концентрации компонентов в данный момент.

Когда окисление окиси азота протекает практически необра
тимо, диссоциацией двуокиси азота можно пренебречь. В этом слу
чае уравнение скорости окисления окиси азота примет следующий 
вид;

dC^c\ dCNO “ '-N02 . -2

Скорость окисления окиси азота можно определить по количе
ству образующейся двуокиси азота, по количеству окисляющейся 
окиси азота или по количеству прореагировавшего кислорода.

Обозначим:
X — уменьшение концентрации кислорода за время т;

2 а — начальная концентрация окиси азота;
Ь — начальная концентрация кислорода.

Тогда
 ̂ *"N02 “ 2-* = — х ) CQ^ = b — x

“  ̂ 1^N0 ^ 0 2  "  ‘ ~

Приняв 2 ^ 1  =  kc, напишем дифференциальное уравнение:

■ ^  = kc ( a - x Y ( b - x )

Интегрируя это уравнение, получим основное уравнение для 
определения скорости окисления окиси азота;

k^x- * (Ь -а ) х  ( а -х ) Ь  
(а — х ) а  (Ь — х ) а .(6 - a f

Значения констант скорости реакции окисления' окиси азота 
(kc =  2ki) для концентраций в моль!л  и времени в мин представ
лены в табл. 22 (по данным М. Боденштейна).

Температурный коэффициент kf+ioikt показывает изменение кон
станты скорости с повышением температуры на 10° С, Выше 300° С 
температурный коэффициент скорости окисления окиси азота при
ближается к единице, а константа скорости — к постоянному зна
чению.



Таблица 22. Константы скорости окисления N 0
(концентрация в моль1л, время в мин)

Температура,
Константа

скорости Температура,
°С

Константа 
скорости 
ftp. 1 0“ ®

* / + 1 0

о
30
60

100
140

2,09
1,59
1,31
1,08
0,93

0,912
0,932
0,953
0,968
0,973

200
240
300
340

0,786
0,725
0,677
0,659

0,980
0,939
0,993
0,995

В табл. 23 приведены значения констант скорости диссоциации 
двуокиси азота, определенные экспериментально и вычисленные из 
значений константы скорости прямой реакции и константы равно
весия.

Как видно из табл. 22 и 23, скорость диссоциации двуокиси 
азота с повышением температуры сильно увеличивается, а скорость 
окисления окиси азота значительно уменьшается.

Таблица 23. Константы скорости диссоциации NO2

Температура,
Константа кг

* /+ 1 0

вычислена найдена Ч

319 66,4 61,0
330 97 89,3 1,5
354 222 204 1.5
378 485 478 1,53
383 501 568 1,51

По данным А. Г. Большакова, в пределах температур 20—300° С 
и с относительной погрешностью менее 4% константы скорости 
реакции окисления окиси азота kp можно рассчитать по следующей 
формуле:

А л с 705- t
kp, I 4,2 gg ^  ^

где t — температура, °C.
Особенностью данной реакции окисления является повышение 

ее скорости с понижением температуры. Энергия активации, вы
численная по уравнению Аррениуса

d l g k

4
имеет отрицательное значение, равное —7,5 кдж (— 1,8 ккал).  От
рицательное значение энергии активации элементарной реакции 
находится в противоречии с представлениями классической теори*



соударений. Вероятность одновременного соударения трех молекул 
очень мала. Поэтому реакцию окисления окиси азота рассматри
вают как сумму двух бимолекулярных реакций (ступеней). По
скольку соединение NO3 обнаружено спектроскопическим путем, 
процесс образования NO2 можно представить в виде следующих 
бимолекулярных реакций:

NO +  O 2 N O 3

NOa-t-NO :^=± 2 NO 2

При таком двухстадийном механизме допускается, что первая 
реакция протекает очень быстро, причем с повышением темпера
туры скорость ее увеличивается. Количество образовавшейся NO 3 

определяется равновесием;

k -
^ 0 2 ^N0

с  повышением температуры равновесие смещается влево, в сто
рону распада NO3. Вторая реакция протекает более медленно. Та
ким образом, с понижением температуры концентрация NO 3 увели
чивается. Это приводит к ускорению второй реакции, которая 
является определяющей для скорости суммарного процесса.

Некоторые исследователи допускают образование промежуточ
ного продукта NOs-NO. В таком случае процесс окисления окиси 
азота протекает по схеме:

NO +  Ог N 0 .,

NO3 +  NO NOa-NO
NOa - NO 2NO>

Константы скорости реакции окисления окиси азота, найден
ные М. Боденштейпом, были определены статическим методом, т. е. 
исходя из изменения давления после смешения окиси азота и кис
лорода. Естественно, что уравнение скорости реакции окисления 
окиси азота применимо для случая, когда все участки газа в дви
жущейся системе имеют одинаковую скорость. В динамической 
системе эти закономерности нарушаются, поэтому погрешность 
при использовании полученных констант может быть значи
тельной.

Кроме того, на скорость реакции окисления окиси азота оказы
вают влияние пары воды, двуокись азота, соотношение О 2 : NO и 
особенно стенки сосуда и наполнители. Однако в условиях движе
ния газа в абсорбционной колонне при получении азотной кислоты, 
т, е. при большом отношении объема к поверхности, эта реакция 
протекает в основном как гомогенная и результаты расчетов отно
сительно хорошо совпадают с практическими данными.

При расчете скорости окисления окиси азота концентрацию 
компонентов можно выражать не только в моль!л, но и в объемн, %
и, что особенно удобно, через парциальные давления.



Продолжительность протекания реакции удобнее выражать 
в сек. Тогда

А
60

Р  \2 
1 0 0 ?̂Г j
kc

концентрациям

концентрациям

m(RTY

где k% — константа скорости, соответствующая 
в объемн. % и времени в сек\ 
константа скорости, соответствующая 
в моль1л и времени в мин (см. табл. 2 2 );

скорости, соответствующая концентрациям, 
выраженным через парциальные давления в ат, и вре
мени в се/с;

Р — общее давление газа, атм\
^  — газовая постоянная [0,082\л ■ атм/{град ■ моль)]\
Т — абсолютная температура, °К.

Значения констант kc и kp приведены в
рис. 1II-4 показана зависимость kp от температуры.

k p — константа

табл. 24. На

Таблица 24. Константы скорости окисления N 0  кислородом 
при различных температурах

(время в сек)

Темпе] а 
тура.

при 1 атм

1 Темпера-

'41^- при 1 атм

0 3,48 69,3 0,00 693 200 1,31 8,71 0,000 871
30 2,65 42,8 0,00 428 240 1.21 6,83 0,000 683
60 2,18 29,2 0,00 292 300 1,12 5,13 0,000 513

100 1,80 19,5 0,00 195 3W 1,10 4,34 0,000 434
140 1,55 13,5 0,00 135 390 1,08 3,66 0,000 366

С повышением давления константа скорости окисления окиси 
азота уменьшается. При 20° С она имеет следующие значения:

Давление, а т м ................................... 1 2 3 4 5 6
k p ............................................................  55,3 51,0 45,9 41,4 36,6 31,1

Для расчета скорости окисления окиси азота предложены раз
личные уравнения, которые приводятся ниже. Если в уравнении 
(П1,4) концентрацию кислорода х  выразить через степень окисле
ния окиси азота а, то, зная, что а =  xja, получим следующее урав
нение;

1
(Ь -аГ

(Ь-а)а
(1~а)а

1 - а
аа
Ь



Подставив в уравнение скорости реакции окисления окиси азота 
вместо концентраций парциальные давления, получим:

- ^ ^ - = * iPnoPo2
Обозначим:

2а — начальная концентрация окиси азота, доли единицы;
Ь — начальная концентрация кислорода, доли единицы;
Р — общее давление, атм\
а — степень окисления окиси азота, доли единицы.

Отсюда получим:

После подстановки этих значений в уравнение (И 1,6) оно при
мет следующий вид: 

d (аа)
dx ■ 2fe,P2«  ̂(1 — а)^ (& — аа) =  kpP^a^ (1 — а)^ (6 — аа)

Приняв 2k[ =  kp, после интегрирования получим:
1

( 1 - а ) а
1 -

аа

7J

Из уравнения (П1, 6 ) следует, что скорость реакции пропорцио
нальна квадрату концентрации NO и первой степени концентрации 
1>2 . Интегральное время окисле- 
]ия окиси азота до заданной сте- 
1ени обратно пропорционально 
)бщему давлению в квадрате 
уравнение (И 1,7)]. Поскольку 
зеакционный объем, необходимый 
гля окисления окиси азота, умень- 
иается обратно пропорционально 
зосту давления (по закону Бой- 
1 я — Мариотта), то объем аппа- 
зата будет обратно пропорциона
лен давлению в кубе.

Необходимо отметить, что ско
рость окисления окиси азота при 
юниженин температуры будет 
увеличиваться в соответствии с 
зостом константы скорости kp 
(см. табл. 24).

Обозначая через у отношение концентрации кислорода к поло
вине концентрации окиси азота (у =  bja) и подставляя в уравне- 
яие (П1,5) значение Ь =  ау, получим:

У(1 - а )
у - а

J 0  
g 50 \\--->

\
80 320W0 г/,0 

Температура, °С
Рис. III-4. Зависимость константы 
скорости окисления окиси азота kp 
от температуры и концентрации газа.

каН
( Y - l ) ( l - a )  ( Y - l ) =

In ■ (1 1 1 , 8 )



Исходя из этого уравнения, В. А. Каржавин составил иомо 
грамму для определения скорости окисления окиси азот; 
(рис. 111-5). На оси абсцисс номограммы отложены значени) 
ka^Ph,  на оси ординат — величины а. Величина ku^P^x зависит о' 
отношения bja == у, отсюда можно определить ее зависимость от а 

В качестве примера приводим расчет времени, необходимоп 
для окисления окиси азота на 90%, при следующих условиях 
9,92% NO; 5,68% О^; Я =  8  атм\ / =  30° С; а =  0,9,

0,00! о.оог 0.005 o,oi о,ого,озо.05 at о,го,з 0,5 / г 3 5 10 20 30 50 т

Рис. I1I-5. Н омограмма В. А. Каржавнна для определения скорости реакци!
окисления окиси азота.

Выражая концентрацию компонентов газа в моль1л, а врем: 
окисления в сек, получим необходимые для расчета данные;

fê  =  i : 5 | _ i ^ ^ 2 6 5 0 0  2а  

а =  0,01595 Ь =

9,92 • 273 • 8 
100-22.4  (273 +  30)

5,68 ■ 273 • 8

=  0,0319 моль!л

100 - 22 ,4(273  +  30)
0,01828 м о л ь !л

2аа  0 ,0319-0 ,9
= 0,0128 у  =

Ь 0,01828 
а 0,01595

1,144

Подставляя соответствующие данные в уравнение (111,4), опре 
делим время окисления окиси азота т =  3,88 сек.

Если концентрацию компонентов газа выразить в объе.мн. % 
а время окисления в сек, получим следующие данные дл



расчета;
.  „  „  1,59-lO^. 82 _ q_274

eo iio o /? /’)̂  60 [100-0,0821 (273 +  30)12 

6  = E
5,68

Ч 92
2o =  9,92 a =  4,95 6 =  5,68 x = 0 , 9  =  4,464

4,96 1,145

Подставляя эти данные в уравнения (111,4), (111,5) и (111,8), 
получим время окисления окиси азота т, также равное 3,88 сек.

Наконец, если концентрации компонентов газа выразить в до
лях единицы при общем давлении 1 атм, получим следующие дан
ные для расчета:

, _____________ 1,59-10°
^  60(/?7')2 60 [0,0821 (273+  30)]2 ’

2а =  0,0992 а =  0.0496 Ь =  0,0568

Подставляя полученные результаты в уравнение (П1,7), рас
считаем время окисления окиск азота:

1
42,8 ■ 8  ̂ (0,0568 -  0,0496)^

' (0,0568 -  0,0493) 0,9 1 - 0 ,9
(1 -0 ,9 )0 ,0 4 9 5  0,0496

0.0568
т =  3,88 сек

Уравнение (111,7) можно использовать и для случая примене
ния но поскольку общее давление Р уже входит в интегральное 
уравнение, концентрации компонентов газа и величину йо/, нужно 
рассчитывать при атмосферном давлении

1 . 1 Об

1 Г (5,68 -  4,96) 0,9 , „ „ , 1 - 0 ,9+ Ао Ig0,00428 • 82 (5,68 -  4,96)^ (1 - 0 ,9 )4 ,9 6  1 4,96 Q g
5,68

т =  3,88 сек

По номограмме (см. рис. III-5) для у =  bja =  1,145 и а =  0,9 
находим значение kaP-PH — 26,5. Отсюда

26 5
42,8 • 0,04962 . 8“ ^

Выражая концентрацию газов в процентах и взяв соответствую
щее значение k%, получим;

26,5
0.00428 • 4,902 . 82 =  3,88 сек

Во всех приведенных выше уравнениях скорости окисления 
акйси азотз при постоянном давлеида! уменьшен!*® "Объема газ« 
вследствие образования четырехокиси и трехокиси азота



учитывается. Поэтому при малой концентрации газа скорость реак
ции будет вычислена с небольшой ошибкой, а при высокой концен
трации ошибка значительно возрастет. Для уменьшения погреш
ности необходимо скорость реакции рассчитывать по стадиям, опре
деляя после кал<дой стадии состав газа и, следовательно, изменение 
его объема.

При небольшой концентрации окиси азота и значительном из
бытке кислорода, при котором концентрацию О2 можно принять 
за постоянную величину, уравнение скорости окисления окиси 
азота примет следуюш,ий вид;

- ^  = k {a  — x ) ^ b  kx  = —r-y^-----^dT a b ( a - x )

Вводя степень окисления окиси азота а =  xja, получим;

t r -  ”
йЬ(1-а)

При эквимолекулярном соотношении окиси азота и кислорода 
в газе (N 0  ; О2  =  2) а =  Ь. Тогда скорость реакции определится 
уравнениями

Ьх , ,  .о . 1 1■ k { a  — x Y  kx--d x  ' '  2 ( а - х ) ^  2а^

Используя а — xja, получим;

2kx = ____ 5_______i-(1 -а )^ а 2

В табл. 25 приведены значения констант скорости окисления 
окиси азота при малой концентрации и низких температурах, вы
численные по уравнению;

йо.т = -
а ( 1 - а )

где k% — константа скорости, в которую входит постоянная концен
трация кислорода Ь, равная 2 1 %; 

т — время окисления, сек\
а — степень окисления окиси азота, доли единицы; 
а — начальная концентрация окиси азота, %.

Скорость реакции окисления окиси азота в случае недостатка 
кислорода в газе можно определить по уравнению;

а (а — Ь) аIn

' f -

где а  — степень использования кислорода, доли единицы; а  =  ха/Ь.
Влияние температуры, концентрации газа и давления на зрем? 

окисления окиси азота показано в табл. 26,



Таблица 25. Константы скорости окисления N 0  при низких 
температурах *

Температура, Температура,
'=‘0

75
50

+ 2 0

О
- 2 5

0,0265
0,0358
0,0494
0,0612
0,0795

- 4 5
- 5 0
- 8 0

-1 0 0
-1 8 3

0,122
0,130
0,194
0,335
2,88

'  Для перевода значеиий констант скоростей реакции окисления окиси 
азота в единицы СИ (т. е. от ат перейти к н1м^) необходимо значение раз
делить на [ l,01325-10®]  ̂ или умножить на [ 0 , 9 7 2 ' В е л и ч и н у  в табл. 25 
нужно умножить на 0,972-10~®.

Как видно из табл. 26, достигнуть полного окисления окиси 
азота очень трудно. Для ускорения этой медленно протекающей 
реакции необходимо применять пониженные температуры, высокие 
давления и по возможности создавать высокие концентрации окиси 
азота и кислорода в газе.

Таблица 26. Время окисления N 0  в зависимости от концентрации N 0  и Oj, 
давления и температуры газа

Концен
трация

газов
Давление,

атм
Темпера

тура,
°С

Время окисления (в сек) при степени окисления

25% 50% 75% 90« 98%

1 30 3,15 12,4 53,2 248 2 830
1 90 6,43 25,3 108 508 5 760

9,92% NO 1 200 15,5 61,2 262 1 230 И 450
5,68% О2 8 30 0,049 0,194 0,83 3,88 36,4

8 90 0,101 0,394 1,85 7,86 74,4
8 200 0,242 0,956 4,10 19,20 179,0

1 30 172 532 1 730 5 750 33 900
1 90 352 1 084 3 500 11 740 69 200

0,82% N 0 1 200 848 2610 8 470 28 300 167 000
1.2 % О2 8 30 2,7 8,3 27 89,8 53Э

8 90 5,5 16,9 54,8 183,0 1 080
8 200 13,2 40,8 132,0 442,0 2610

Ускорить реакцию можно также применением катализаторов. 
Для выявления каталитического действия стенок аппаратуры со
суд, в котором проводилось изучение скорости окисления окиси 
азота, наполняли стеклянной ватой, что увеличивало поверхность 
в сотни раз. В результате скорость реакции окисления значительно 
увеличивалась. Если же покрыть' стенки сосуда парафином, ско
рость реакции заметно замедляется. Это указывает на возможность 
гетерогенного окисления окиси азота.



Процесс окисления окиси азота катализируется силикагелем. 
Его ускоряющее действие состоит в том, что на поверхности сили
кагеля происходит концентрирование реагирующих газов за счет 
их физической адсорбции.

-1 меются данные об ускорении окисления окиси азота с по
мощью тихого регулируемого электрического разряда.

Окись азота способна окисляться парами азотной кислоты:
N 0  газ +  2НМОз nap =  3N02 газ +  HjO пар

Константа скорости в уравнении скорости окисления окиси 
азота парами азотной кислоты

^PN0 2  п ^
-  «̂ "NÔ "HNOз̂ "NO,

по данным и. Шмидта *, при 27° С составляет 1,75-10"® сек~К
В качестве катализаторов окисления N 0  кислородом исследо

ваны стекло, пемза, асбест, кокс, марганец, кобальт, никель, коко
совый уголь и др. Из них только уголь скорлупы кокосового ореха 
ускорял реакцию примерно в 1000 раз. Так, константа скорости, 
вычисленная для концентрации в моль/л  газа и времени в мин при 
25° С, составляла 0,6■10^, тогда как в реакционной трубе без ката
лизатора константа скорости была равна 0 ,6 6 - 1 0 ®.

Если при гомогенной реакции в присутствии небольшого коли
чества паров воды константа скорости увеличивается примерно на 
1 0 %, то при гетерогенном окислении окиси азота в присутствии 
паров воды скорость реакции быстро уменьшается вследствие от
равления катализатора. По данным Г. К. Борескова, в присутствии 
активированного угля порядок реакции снижается до 2,5, и она 
тормозится образующейся двуокисью азота. Скорость реакции 
определяется уравнением:

^^N02 , ^NO^Og 
d r ^̂ N0 2

По данным Н. П. Курина и И. О. Блоха, реакцию ускоряют 
также ванадиевый и хромоцинковый катализаторы. При этом с по
вышением температуры отравляющее действие паров водьГ сни
жается, но зато уменьшается скорость реакции. Так, на силикагеле 
при 25° С и объемной скорости газа 300 см^1лшн на 1 см^ катализа
тора степень окисления окиси азота составляет 85,3®/о, а в гомоген
ной среде только 22,1%; в присутствии 3% паров воды степень 
окисления окиси азота в первом случае снижается до 43%- При 
100° С в тех же условиях степень окисления составляет 45,7%, 
в гомогенной среде 8,87%, но в присутствии паров воды степень 
окисления окиси азота в первом случае снижается до 38,4%. Это 
и определяет трудность использования найденных катализаторов 
в процессе получения окиси азота.

* Найдена экспериментально.



По данным М. Темкина и В. Пыжева, скорость гетерогенного 
окисления окиси азота на стекле при температуре жидкого воздуха 
83—85° К и пониженном давлении 5-10‘3 — 8 - 1 0 ' 2  мм рт. ст. выра
жается уравнением:

и =  4,2-10 е ^ P n o P o 2

где V — количество прореагировавшего кислорода в 1 мин 
{мм рт. ст. ) ;

5  — поверхность катализатора, см^\
Pno’ Pqj— парциальные давления окиси азота и кислорода, 

мм рт. ст.
Гетерогенное окисление N 0  протекает, по данным авторов, по 

уравнению второго порядка со скоростью, в миллион раз большей, 
чем при гомогенном процессе. При низких температурах реакция 
проходит до образования N2 0 4 -N 0 ;

2NO +  Ог =  N2O4 
N2O4 +  NO =  N2O4 • N 0

Окись азота легко восстанавливается водородом. Так, в произ
водстве азото-водородной смеси с промывкой конвертированного 
газа жидким азотом газ предварительно подвергается каталитиче
ской очистке от окислов азота. На палладиеворутениевом катали
заторе при 180—200° С протекают реакции восстановления:

2N0 + 5H2 = 2NH3 + 2H20 
2МО + 2И2 = М2 + 2НгО

Содержание окислов азота после каталитического гидрирования 
составляет 0 , 0 0 1  %.

В производстве азотной кислоты большое значение имеет опре
деление максимальной скорости окисления N 0  и минимального 
реакционного объема. При переработке нитрозных газов в разбав
ленную азотную кислоту обычно вводят дополнительное количе
ство воздуха. Однако при дополнительном введении воздуха и уве
личении таким образом концентрации кислорода одновременно 
уменьшается концентрация окиси азота вследствие общего увели
чения объема газовой смеси.

Оптимальные соотношения N 0  и О 2 в нитрозном газе, перера
батываемом в азотную кислоту, исследовал С. И. Каргин. Для 
определения составов газа, при которых скорость окисления NO 
в NO 2 будет максимальной, а реакционный объем минимальным, 
воспользуемся уравнением Боденштейна в общем виде:

г  = К аЧ  (111,9)

где Z — скорость реакции окисления N0;
К  — коэффициент пропорциональности;
а — концентрация N 0  в данный момент, доли единицы (началь

ный объем газа принят за единицу);
Ь — концентрация О2 в данный момент, доли единицы.



Объем добавочного воздуха, содержащего 2 0 ,8 % О 2 , обозна
чим у. Тогда после разбавления газа воздухом концентрации окиси 
азота и кислорода составят;

I N O l - T ^

Подставляя в уравнение (111,9) эти значения концентраций, 
получим:

Чтобы определить, при каком разбавлении скорость реакции z 
будет максимальной, приравняем первую производную dzjdy  нулю 
и решим уравнение относительно Ь\
й г  у   ̂+  0,208г/ 2а̂  

dy ~ \+У  ’ (1 ^
, ^ 0,208(1 + у ) - ( Ь  + 0 т у )  .
+ -------------

После преобразований получим:
(/ =  0 ,5 -7 ,2 1 6  (111,12)

Если нитрозные газы не разбавляются воздухом {у = 0), то
0 ,5 -7 ,2 1 6  =  0 

6 =  0,069, или 6,9%

Отсюда следует, что максимальная скорость окисления дости
гается при концентрации кислорода 6,9%, поэтому при использова
нии воздуха в качестве окислительного агента концентрацию кис
лорода необходимо поддерживать на данном уровне во всей си
стеме.

Если разбавлять нитрозные газы не воздухом, а кислородом, то 
при аналогичном решении уравнение (III, 12) примет вид:

г/=  0 ,5 -1 ,5 6  (111.13)

Принимая у  = О, получим;
0 ,5 -1 ,5 6  =  0

В этом случае Ь =  0,333. Следовательно, при разбавлении газа 
чистым кислородом скорость окисления N 0  будет максимальной 
при концентрации 0 2  =  33,3%.

Н а и м е н ь ш и й  р е а к ц и о н н ы й  о б ъ е м .  При получении 
азотной кислоты в производственных условиях желательно про
водить окисление N 0  до заданной степени в аппарате минималь
ного объема. При этом скорость процесса может и не быть макси
мальной. Закономерности изменения реакционного объема не



сколько иные, чем скорости процесса, поскольку объем аппарата 
эпределяется не только скоростью процесса, но и объемом смеси.

Объем аппарата V, в котором в течение определенного времени 
протекает реакция, пропорционален объему проходящего газа W 
и обратно пропорционален скорости реакции z:

W
V - F - Y  (III. 14)

где F — коэффициент пропорциональности.
Обозначим через у  объем воздуха, добавляемого к исходному 

газу, объем которого принимается, как и раньше, за единицу. 
Тогда новый объем газовой смеси составит

Г  = 1 + (/

И новая скорость реакции будет равна:

Подставляя эти значения объема газа W и скорости реакции z 
в уравнение {III, 14), получим:

' -  \2 / 6 +  0,208^/\ Ка^ fe +  0,208j/
\ 1 + г/ 'к

Д л я  определения степени разбавления газа воздухом, при кото
рой процесс протекает до заданной степени окисления в аппарате 
к!ииимального объема, следует приравнять первую производную 
iVjdy  пулю и решить уравнение (III, 16) относительно Ь:

d V  F 4 (6 +0,208;/) ( 1 +  (/)* -0 ,2 0 8  (1 +г/)^ „ / ш  
d y °  Ка^' (Ь + 0,208уУ ^  (ч . < »

После упрощения получим;
(/ =  0 ,3 3 3 -6 ,4 1 6

Если г/ =  О, т. е. нитрозные газы не разбавляют воздухом, 
} =  0,052. Следовательно, при концентрации кислорода в газовой 
:меси, равной 5,2%, требуется минимальный объем аппарата, в ко- 
■ором степень окисления газов может быть доведена до заданного 
шачения.

Если нитрозные газы разбавлять не воздухом, а чистым кисло- 
)одом, то путем аналогичного решения задачи можно определить 
минимальный объем аппарата при концентрации кислорода 25%. 
Три окислении N 0  чистым кислородом реакционный объем становит- 
;я минимальным, если концентрация NO равна концентрации Ог.

Проделав аналогичные расчеты для N 0, найдем, что скорость 
(еакции максимальна при содержании 6 6 ,6 % NO, а объем аппа- 
>ата наименьший при содержании 50% N 0  (рис. I I1-7).

Все выводы об оптимальных концентрациях окиси азота и 
кислорода справедливы при любых температурах, давлении и



концентрации получаемой кислоты, так как величины, характери
зующие эти условия, не входят в приведенные выше уравнения.

Более того, оптимальная концентрация окиси азота в газе за 
висит не от оптимальной концентрации кислорода, а лишь от при
меняемого разбавителя нитрозных газов (воздух или кислород). 
Это же относится и к оптимальной концентрации кислорода, кото
рая зависит не от концентрации окиси азота, а лишь от состава 
воздуха, которым разбавляют ни- 
трозные газы.

Зависимость скорости реакции 
окисления NO и объема реакци
онного аппарата от концентрации

1

III 0,8

0.6

\
\
\
\ -к //

А
\ /
V/

1// \ / 1_
ч 1111

Концентрация кислорода, %
30 М  50 БО 70 

Номиентраиия МО, %

Рис. 1II-6. Зависимость скорости 
реакции окисления N 0  и o6ijeMa 
реактора от концентрации кислорода 

в газовой смеси.

Рис. III-7. Зависимость скорости 
реакции окисления NO и объема 
реактора от концентрации окиси 

азота в газовой фазе.

кислорода и окиси азота в газовой смеси показана на рис. III - 6  

и III-7.
Ниже приведено изменение концентрации кислорода в нитроз

ных газах при максимальной скорости реакции Zmax и минималь
ном объеме аппарата V,nin в зависимости от содержания Ог в воз
духе, обогащенном кислородом (в %):
в обогащен в нитрозных В нитрозных в обогащен в нитрозных в нитрозны:

ном газах газах ном газах газах
воздухе при ^ т а х при Knjin воздухе при 2тах при

20,8 6,9 5,2 70 23 17,5
30 10 7,5 80 26,5 20
40 13 10 90 30 22,5
50 16,5 12,5 100 33,3 25,0
60 20 15

4. ОБРАЗОВАНИЕ И ДИССОЦИАЦИЯ ЧЕТЫРЕХОКИСИ АЗОТА

При окислении окиси азота газ постепенно окрашивается в красно- 
бурый цвет, присущий двуокиси азота. Эта окраска по мере образо
вания NOa усиливается, а затем, при дальнейшем охлаждении



газа, снова ослабевает, что связано с процессом полимеризации 
двуокиси азота, происходящим при понижении температуры газа:

2NO2 =  N2O4 +  56,9 кдж (13,6 ккал)

Охлажденная при атмосферном давлении до 21,5° С четырех- 
окись азота конденсируется в жидкость красновато-бурого цвета. 
При 10° С жидкость приобретает желтый цвет, при — 10,8° С об
разуются бесцветные кристаллы.

В зависимости от концентрации двуокиси азота, давления и тем
пературы газа соотношение концентраций NO 2 и N2 O4 в газе будет 
меняться.

Равновесие этой реакции в пределах от 9 до 13° С изучал 
М. Боденштейн путем измерений давления, которое изменяется при 
диссоциации четырехокиси азота.

Зависимость найденной таким способом константы равновесия *

К =
2

PNOj
PN2O4

ОТ температуры выражается следующим уравнением:

\ g K = ~  -Ы,75 Ig Г -Ь 0,00484Г -  7,144 • 10“ V  3,062 (III, 18)

Опытные и вычисленные по этому уравнению значения констант 
равновесия приведены в табл. 27.

Таблица 27. Константы равновесия реакции полимеризации NOj

Температура,
Константа равновесия К

Температура,
Константа равновесия К

найдена вычислена
°С

найдена вычислена

0
9,5 0,0404

0,0178
0,0415 65,3 2,244 2,265

16,5 0,0731 0,0738 80,1 5,117 5,152
22 0,112 0,1155 91,1 9,268 9,247
32,9 0,259 0,2635 100,2 13,96 14,35
40,4 0,451 0,452 121,8 37,32 37,93
52,9 0,968 0,966 130,8 55,46 55.21

Ф. Ферхок и Ф. Даниельс установили, что константы равновесия 
зависят не только от температуры, но в значительной мере и от 
содержания двуокиси и четырехокиси азота в газе: 

при 25“ с К =  0,1426 -  0,7588С^204 
при 35° С а: =  0 ,3183-1 ,591
при 45“ С К =  0,6706-3,382С^^О^

* Для перевода значения К из размерности атм в размерность н/м^ нужно 
в уравнение (111,18) добавить постоянную 5,004 (1 атл« =  1,01325 • 10® н/ж^; 
Ig 1,01325-105 =  5,004).



где CnjO, — содержание окислов азота, пересчитанное на N 2 O 4 , 
моль1л.

NÔ  + NgÔ  
92,02F

(Pn0 2  + ^^N2 0 4 ) 
RT

где NO 2  +  N2 O4 — количество окислов азота, г;
V — объем газа при условии полимеризации всех мо

лекул двуокиси азота, л;
/^N0 2 pNfi, — парциальные давления этих газов, атм',

^  — газовая постоянная [0,0821 л-атм!{моль-град)]-,
Г — температура газа, °К.

Зависимость константы равновесия реакции полимеризации дву
окиси азота от начальной концентрации газа (в пересчете на N 2 O4 ) 
показана на рис. III-8 .

Проведем расчет степени диссоциации четырехокиси азота (на 
1 моль N2O4). Обозначая давление смеси двуокиси и четырехокиси 
азота в состоянии равновесия через Р и степень диссоциации че

рез X , найдем количество га- 
^ ‘*’1------------ ------ — —̂------ ------  зов и их парциальные дав

ления;
оД------ | -  -  I  ' I  '""‘' I N O 2 =  2х

N 2O 4 = \ ~ хS i  
^ 2  2 ОА

0.2

35

25‘С

О 0.005 0.0! 0.015 0.02 0.025 0.03

NO 2 -t- N 2O 4 = 1 + Х

2 х  г, X г.
Рног -  \ + х ‘̂  ^N2 0 4  -  Т + 7  ^
Откуда

4Рх^

Рис. III-8. Зависимость константы равно
весия реакции полимеризации двуокиси 
азота от температуры и концентрации 

окислов азота.

2
^N0 2

PN2O4

1

1 - х ^

/ i -ь
4Р
К

■/ К
Х + 4Р

где Р — парциальное давление газовой смеси (N O 2 -Ь N2O4), атм.
Определим константу равновесия и степень диссоциации че

тырехокиси азота при 35° С и P n ô, =  1

0,5-1
'"N204-“  0,0821 (273 +  35) 

/С =  0 ,3 1 8 3 - 1,591 -0,0198

1

= 0,0198 

> 0,287

1 + 4 -1
0,287

=  0,258

Отсюда степень полимеризации а  двуокиси азота равна 0,742.



Равновесный состав газа:
2 • 0,258 п . 1 лл гч\/

Pn02 = -1+0,258

Pn204 =  T T b S " ^ ° ’®®

По уравнению (III, 18) величина К =  0,328, л: =  0,276.
Степень диссоциации х  чистой четырехокиси азота при атмо

сферном давлении приведена ниже;
Температура, °С - 2 0  - ) 0  0 + 10  30 70 100 150 200 290 
X ,  % ......................................... 8 9 И 13 22,16 61,99 87,48 98,65 99,35 99,95

Степень полимеризации 1 моль нитрозного газа низкой концен
трации можно определить следующим путем.

Обозначим:
2а — начальная концентрация двуокиси азота, доли единицы; 

а — степень полимеризации, доли единицы;
Р  — общее давление нитрозного газа, атм.

Найдем концентрацию NO2 и N 2O 4 в момент равновесия;
NO2 .......................................2а ( 1 - а )

N2O4 ...........................  аа
Остальной г а з .................  1 — аа

Парциальные давления соответственно равны:
2а (1 — а) „ аа  „

Pn0 2 -  Х - а а - ^  '’N204 -  1 - 3 ^ ^
Откуда

(111,19)( 1 - а а ) а

Расчет по этому уравнению дает такую же степень полимери
зации;

0.287 «11
(I — 0,5а) а

Откуда
а =  0,742 л: =  0,258

Во всех этих уравнениях не учитывается уменьшение объема 
газа вследствие образования трехокиси азота в том случае, когда 
в нитрозных газах присутствуют окись и двуокись азота. Это 
вполне допустимо, если исходить из малой концентрации окислов 
азота.

Из приведенных выще данных следует, что полимеризация дву
окиси азота начинается при температуре ниже 200° С, т. е. когда 
по условиям равновесия вся окись азота превращается в NO 2 . 
Если равновесие реакции окисления окиси азота еще не достигнуто 
и требуется определить количество образующейся четырехокиси 
азота, для расчета 2а исходят из фактической концентрации дву
окиси азота и по уравнению {III, 19) находят степень полимери
зации и состав газа.



в  отличие от скорости окисления окиси азота скорость диссо
циации четырехокиси азота или полимеризации двуокиси азота 
очень велика:

^PN204 l _2

По некоторым данным, при 25° С и атмосферном давлении рав
новесие устанавливается за 1 0 “'' сек.

Четырехокись азота является смешанным ангидридом азотной 
и азотистой кислот. Со щелочами в жидкой фазе она дает экви
молекулярные количества азотнокислой и азотистокислой солей. 
С жидким аммиаком при —80° С четырехокись азота реагирует 
со взрывом.

Ниже приведены некоторые физико-химические свойства четы
рехокиси азота:

Мольный объем, л ..................................  22,37
Теплота образования из простых 

веществ
N2O4 газ, к д ж 1 м о ль .....................  11,1

» » , к к а л 1 м о л ь .....................  2,65
N2O4 жидк., кдж 1м оль .................  21,8

» » , ккал1моль . . . .  5,2 
Теплота испарения

д ж 1 г ...................................................  417
к а л / г ...................................................  100

Теплота плавления
д ж ! г ...................................................  135
к а л ! г ...................................................  32,2

Плотность, Kaju^
N2O4 жидк. при -1 0 °  С . . . . 1512,4 
N2O4 тверд, при -7 9 °  С . . . .  1896 

Удельная теплоемкость 
N2C 4 жидк.
кджЦг ■ г р а д ) ..................................  2
калЦг ■ град) ..................................  477

Мольная теплоемкость 
N2O4 газ при 1 атм
джЦмоль ■ г р а д ) .............................. 62,2
кал!{моль ■ г р а д ) ..............................  14,85

Критические параметры
температура, ° С ..............................158,2
давление, h/jk̂  .............................. 100,5-10*

» а т м ..................................  99

Для Сравнения укажем, что теплота образования газообраз
ной NO2  из простых веществ составляет —34,1 кдж1моль 
(—8,125 ккал1моль), а мольная теплоемкость при атмосферном 
давлении 35,4 дж1 {моль- град) [8,43 кал!{моль-град)].

Плотность жидкой четырехокиси азота при температуре выше 
0° С может быть вычислена по уравнению;

р =  l,4 9 -0 ,00215 f

Коэффициент теплового расширения окислов азота при i35° C 
и выше соответствует этому коэффициенту для идеального sras^, 
т. е.. равен 0,00367 см^Цг-град).



Парциальное давление паров над жидкой N2 O4 ;

Температура. ' ’С Давление, 
мм рт. ст. Температура, °С Давление,

атм

5
0
5,5

17
21,5
39

197,8
257,3
350,6
613,5
760

1672

54,25
64,95
81.7
92.8 

120
158,5 (крит.)

4.1
6.1 

10,8
15.3
36.3
99 (крит.)

Парциальное давление паров над твердой четырехокисью азота 
составляет:
Температура, ° С ..........................- 5 2  - 3 8  -3 0 ,2  - 20,8 -1 6 ,9  -1 3 ,8  -1 1 ,2
Давление, мм рт. ст................... 3 12,5 25,8 64 94,5 115 149

Зависимость давления паров от температуры в пределах от —20 
до +20° е  выражается, по данным П. И, Пронина, формулой;

l g P =  14,6 Ig Г -33 ,15726

Графически эта зависимость представлена на рис. П1-9.
Давление паров над жидкими техническими окислами азота, 

содержащими 2 —4 вес. % воды;
Температура, ° С .................................. —20 —10 О + 10  + 2 0

Давление, мм рт. ст.............................  70 192 244 396 598

Насыщенные пары над жидкой четырехокисью азота состоят из 
двуокиси и четырехокиси азота, находящихся в состоянии подвиж
ного равновесия. Таким образом, величина давления насыщенных 
паров Р является суммой парциальных давлений:

^ PnOi + PN2O4

Жидкая четырехокись азота и вода взаимно растворяются лишь 
ограниченно. Диаграмма растворимости системы N 2 O4 —HgO при
ведена на рис. 1П-10. Из рисунка видно, что при 0° С два жидких 
слоя содержат 47 и 98 вес. % N2 O4 , а при 20° С — 52 и 97,5 вес. % 
N2 O4 .

Критическая температура растворения * равна 67° С; она соот
ветствует содержанию 89 вес. % N2 O 4 .

Из однородных (тщательно смешанных) водных растворов при 
.температурах до —50° С кристаллизуются лед и окислы, содержа
щие до 33% четырехокиси азота. Из слоя сжиженного газа кри
сталлизуется N2 O 4 в обычной стабильной форме и в неустойчивой 
|фо;рме, которая плавится при температуре на 11° С ниже первой.

1Сак установили С. Ингольд, С. Линн, Д. Мезон и др., четырех- 
(Окись лзота в растворе азотной кислоты диссоциирует с образо
ванием дитрат-иона и иона ннтрозония:

N2O4 —̂  2 NO2  — ► NO3 + NO+

* Критической температурой растворения называется температура, выше ко- 
тор-ой два вещества лео1раниченно растворяются друг в друге в любых соотно
шениях.



при пониженных температурах в растворе образуется довольно 
стойкое соединение HNO 3 ■ N2 O4 . В системе существует следующее 
равновесие, изменягощееся в за 
висимости от температуры;
2 NO2  + 2 HNO3 j z i  NO^ + (HNOg)  ̂NO3

Димер окиси азота 2 Ы0 = Н 2 0 г 
образуется при низкой темпера
туре; при —163° С его содержа
ние достигает почти 95%.

80

во

ио

Концентрация %
О 56J 77,3 вВ,5 95fi ЮО

.800

| . W

I

го

-ио

-^0 -го о
Температура. °С

20

-во

-во

/ \/
\ //

Рис. III-9. Давление паров над 
жидкой четырехокисыо азота.

О го 1>0 во во ЮО 
Концентрация NjO^, »ол %

Рис. П1-10. Диаграмма раствори
мости системы N2O4— Н2О.

5. ОБРАЗОВАНИЕ ТРЕХОКИСИ АЗОТА

В смеси, состоящей из окиси и двуокиси азота, наряду с четырех- 
окисью образуется и трехокись азота:

N O -Ь NO2 =■ N2O3 +  40,1 кдж (9,6 ккал)

Образование трехокиси азота установлено на основании изме
рений давления газовой смеси, окиси и двуокиси азота. Равновесие 
реакции смещается вправо с понижением температуры и повыше
нием давления.

Трехокись азота при -1-3,5° С конденсируется в жидкость голу
бого цвета, которая, однако, быстро разлагается. Устойчивое со
стояние трехокиси азота наблюдали при —27° С, при этом жид
кость имела темно-синюю окраску.

Температура кристаллизации трехокиси азота —103° С. 
Давление пара над жидкой трехокисью азота приведено ниже:

Температура, “С . . . . - 7 0  - 6 0  - 5 0  - 4 0  - 3 0  - 2 0  - 1 0  О +3,5  
Давление, мм рт. ст. . . 171 176 182 200 227 264 310 455 760

Парциальное давление паров над жидкой трехокисью азота 
(в мм рт. ст.) при О—25° С можно рассчитать по уравнению:

2057,8 
I g P N s O a -  f



2057,8

Пары, находящиеся в равновесии с жидкой смесью эквимолеку
лярных количеств двуокиси и окиси азота состоят исключительно 
из N0, что является следстви
ем малой растворимости ее в концентрация бес % 
трехокиси азота.

Трехокись азота ограничен
но смешивается с водой. Диа
грамма растворимости системы 
N2 O 3 —Н2 О приведена на рис.
III-11. На рисунке видно, что 
при 0 °С два жидких слоя со
держат 42 и 97 вес. % N2 O3 .
Критическая температура рас
творения, равная 55° С, соот
ветствует содержанию 65 вес. %
N2O3.

Четверная точка, при кото
рой одна газообразная и две 
жидкие фазы находятся в рав
новесии с чистым льдом, соот
ветствует —33,3° С и содержа
нию N2 O3 36 вес. %• Тройная 
точка, при которой трехокись 
азота находится в твердой ф а
зе, находится ниже — 103° С 
при содержании N2 O3 более 
98 вес. %.

Содержание трехокиси азо
та в эквимолекулярной смеси 
окиси и двуокиси азота в зави
симости от температуры газа и давления приведено в табл. 28 (по 
данным С. Абеля и И. Пройзля).

Таблица 28. Содержание NjOs в эквимолекулярной смеси NO +  NO 2 

при различных давлении и температуре газа

Рис. III-11. Диаграмма растворимости 
системы NjOg—Н2О.

Давление
газа,
атм

Содержание N2O3, вес. % Давление
газа,
атм

Содержание N2O3, вес. %

0“ С 25° С 50° С 75° С 0° С 25° С 50° С 75° С

0,01 1,2 0,35 0,1 0,03 0.8 15,6 9,3 5,0 1.0
0,05 3,6 1.4 0,5 о.ю 1.0 — 10,5 5,8 1,2
0,1 5,5 2,4 0.9 0,15 2 — 15,0 9,1 2.4
0,2 8,0 4,0 1,7 0,25 8 _ _ 19,0 7.3
0,4 11,3 6,3 3.0 0,50 50 — — 21,9



Содержание трехокиси азота в равновесном состоянии с окисью 
и двуокисью азота, как видно из табл. 28, очень мало при низких 
давлениях.

Зависимость константы равновесия реакции образования N2 O 3

К- PnqPn02
PN2 0 3

от концентрации окислов азота можно выразить следующими урав
нениями (по данным Ф. Ферхока и Ф. Даниельса):

при 25° С л: -  2,105 -  45.63С,; 
при 35° С К 3,673— (ЗД 

при 45° С .̂ ( =  6 ,8 8 -1 9  ),4С^20з

Величина См̂ Оз соответствует концентрациям окислов азота 
N 0, NO2 , N2 O3 , пересчитанным на трехокись азота и выраженным 
в моль1л газа. Исходя из парциального давления газов, концентра
цию N2 O3 можно определить по уравнению:

*^N203 “  {^NO +  PNO2 +  2PN2O4) - ĵ

где 7? — газовая постоянная [0,0821 л-атм/{моль-град)]-,
Т — температура газа, °К.

Зависимость константы равновесия от концентрации газа пред
ставлена на рис. III-12.

По данным И. Битти и С. Белл, константа равновесия при низ
ких давлениях NOg имеет следующие значения:

/, ° С ...........................................  5 15 25 35 45
Кр, а т м ..................................  0,595 1,082 1,916 3,097 5,193

С повышением давления NO2 константа равновесия умень
шается.

Расчет равновесной концентрации трехокиси азота значительно 
осложняется, так как наряду с образованием N2 O3 из окиси и дву
окиси происходит также образование N2O 4 из двуокиси азота.

Ниже приведен расчет равновесной концентрации для экви
молекулярной смеси окиси и двуокиси азота. Расчет составлен на 
1 моль нитрозных газов, содержащих 2а мол. доли окиси и дву
окиси азота (мольная доля каждого газа равна а). Количество 
остального газа равно 1 — 2  а мол. доли.

Обозначим:
Р — общее давление газа, атм-,
а — степень полимеризации двуокиси азота, доли единицы;
Р — степень превращения окиси азота в трехокись азота, доли еди

ницы.
В соответствии со значениями констант равновесия степень пре

вращения двуокиси азота в N2 O 4 при обычных условиях всегда 
больше степени превращения окиси азота в N2O3 ; следовательно, 
а >  р (только в области высоких давлений |3 >  а).



Количества компонентов смеси в состоянии равновесия, согласно 
реакциям образования четырехокиси и трехокиси азота, будут сле
дующие:

N2O4 .............................. 0,5аа
N2O3 ......................... .... аР
NO2 .............................. а — аа — а^
NO .............................. а — ар
Остальной газ . . .  1 — 2а 
В с е г о ......................... 1 — 0,5аа —

Парциальные давления компонентов реакции в состоянии рав
новесия составят:

PN2O4 ’

PnOj

0,5ааР
1 — 0,5аа — аР 
(а — да — а^) Р 
1 — 0,5аа — «Р

PN2O3 '
арР

1 — 0,5аа — а\ 
( а - а Р ) Р

1 -0 ,5аа -(

Уравнения равновесия, выраженные через общее давление в за 
висимости от начальной концентрации газа, примут следующий 
вид:

р1а д ( 1 - а - р ) 2 р
K =  ̂- (1 1 1 , 2 0 )

К =

PN2O4 

PnQPnOi 
PN2 0 3

(I — 0,5аа -  аР) 0,5а 

а (1  - Р ) ( 1 - а - р ) Р  
( 1 - 0 , 5 о а - а р ) р

Если при расчете степени полимеризации пренебречь образова
нием трехокиси азота, т. е. если |3 =  О, то уравнение (111,20) упро
щается:

К--
„ 2
^N0 2

PN 2O4 (1 -  0,5аа) 0,5а
( 111, 2 2 )

В некоторых случаях при 
расчете степени образования 
трехокиси азота можно прене
бречь присутствием четырех
окиси азота, т. е. принять а  =  0 .

Тогда уравнение (111,21) 
будет иметь следующий вид:

^  _ PnoPnoj _  а(1
PN2O3 ( 1 - а р ) Р

(111,23)

"NjOj.
Рис. 111-12. Зависимость константы 
равновесия реакции образования трех
окиси азота от температуры и концен

трации N2O3.

В общем виде для определения а и р  следует совместно решать 
уравнения ( 1 1 1 , 2 0 ) и ( 1 1 1 , 2 1 ).

Приведем пример расчета для газа, содержащего 50% NO и 
50% NO2 при Р =  1 атм и  ̂ =  25° С. Тогда 2а =  I и о == 0,5.

Константа равновесия реакции полимеризации двуокиси азота 
К\, вычисленная по уравнению (П1, 18), равна 0,145, а константа



равновесия реакции образования трехокиси азота Ki, вычисленная 
по данным табл. 28, равна 1,4.

Решаем совместно уравнения (П1,20) и (111,21):
0,5(1 -  а - Р )2

0,145 =
(1 -  0,5 • 0,5а -  0,5р) 0,5 а
0 , 5 ( 1 - р ) ( 1 - а - Р )

( 1 - 0 , 5 - 0 ,5 а -0 ,5 р )0 ,5 р

Получим значения а — 0,62 и р =  0,11.
В состоянии равновесия объем газа сократится;

1 -  0,5 • 0,5 ■ 0,62 -  0,5 ■ 0,11 =  0,79 

Парциальные давления компонентов реакции (в атм)\

Pn2 0 4 °  —

Рм2Оз = - 0,7э"
0,5 -  0,5 • 0,62 -  0,5 • 0,11 

Pn02 = ----------------079-------------------0-171

0 ,5 -0 ,5 -0 ,1 1  
P n g ------- -- 0 79------- =  0,5632

Равновесный состав газа: 19,61% N2 O4 , 6,97% N2 O3 , 17,10% 
NO 2 . 56,32% N0.

Пользуясь уравнениями Ф. Ферхока и Ф. Даниельса, найдем 
константы равновесия;

С _  0.5а _ 0,5-0,5  
N2O4 JIT 0,0821 (273 +  25) ’

а:, =  0,1426 -  0,7588 • 0,0102 =  0,1349 
0,5 •2а 0,5-1

^̂ N20з ]^т 0,0821 (273 +  25) ’

К 2 =  2,105 -  45,63 - 0,0204 =  1,174

Подставляя эти значения в уравнения (П1, 20) и (П1,21), най
дем а =  0,62 и р =  0 , 1 2 .

Если определять а и |3 приближенно по уравнениям (111,22) и 
(П1, 23) для частного случая, получим:

0 , 5 ( 1 - а ) °  0,5 ( 1 - Р) ^
’ ( 1 - 0 , 5 -0,5а) 0,5а ” ’ ( 1 - 0 , 5 р ) Р  

а =  71 и р =  0,21

Чтобы при таком составе газа все компоненты превратились на 
98% в трехокись азота, необходимы высокие давления. Следо
вательно

_  а ( 1 - Р ^ ^ Р  0 ,5 (1 -0 ,9 8 )^  Р ^
( 1 - а р ) р  (1 -0 ,5 -0 ,9 8 )  0,98 ’

Отсюда Р приближенно равно 3000 атм.



При поглощении щелочью окислов азота, содержащих NO и 
NO 2 в эквивалентном соотношении, образуется преимущественно 
азотистокислая соль, несмотря на присутствие в газе четырехокиси 
азота. Это указывает на то, что при поглощении окислов азота 
щелочью должна протекать реакция:

N2O4 +  2N 0  =  2N2O3 +  23,45 кдж  (5,6 ккал)

Таким образом, по мере накопления окиси азота наряду с обра
зованием двуокиси и четырехокиси азота увеличивается содержа
ние трехокиси азота. Максимальное количество ее образуется при 
окислении N 0  на 50%. При дальнейшем окислении содерлсание 
трехокиси азота снова уменьшается, а при полном окислении окиси 
азота приближается к нулю. В результате длительного окисления 
при низких температурах все окислы азота можно превратить в че- 
тырехокись азота.

Скорость достижения равновесной концентрации трехокиси 
азота в смеси газов, состоящей из N 0  и NO 2 , очень велика. При 
поглощении трехокиси азота щелочами или серной кислотой из 
слабо окисленных нитрозных газов N2 O 3 образуется из окиси и дву
окиси азота настолько быстро, что многие допускают возможность 
поглощения N 0  и NO 2 наравне с трехокисью азота.

Скорость реакции взаимодействия окиси и двуокиси азота

_  ,
“ ^Pn0Pn02

достаточно велика. Имеются указания, что равновесие реакции об
разования трехокиси азота устанавливается за 0,1 сек. Это обстоя
тельство привело в свое время к неправильному заключению об 
образовании из окиси азота в первую очередь не двуокиси, а трех
окиси азота по схеме:

2NO +  0,502 =  N2O3 
2 N2 0 3  + 02 = 2N204 = 4N03

6. ПЯТИОКИСЬ АЗОТА

При окислении окиси азота кислородом в обычных условиях пяти- 
□кись азота не образуется. Поэтому в процессе получения разбав
ленной азотной кислоты на существующих установках N 2 O 5 ника
кой роли не играет. Пятиокись азота образуется только при окисле
нии газообразных или жидких окислов азота озоном по реакции;

N 2 0 4 + 0 3 = N 2 0 5 - f  Оз

Озон легко окисляет N2 O4 , при этом вначале получается 
59,9%-ная N2 O5 с т. пл. 30° С, а при дальнейшем окислении — 
ВД,9°/о-ная N2 O6 с т. пл. 51° С. По Г. И. Арнольдову, N2 O 5 и N 2 O 6 

в жидком состоянии не существуют и при плавлении возгоняются и 
разлагаются. При окислении N2 O 4 перекисью водорода образуется



надазотная кислота HNO 4 — жидкость с характерным острым за 
пахом, напоминающим запах хлора.

Физические свойства пятиокиси азота:

Температура, °С
к и п ен и я .................................. 47
плавления.............................. 30

Плотность кристаллической
N2O5, к г ! м ^ .........................  1630

Теплота.................................................... кдж1моль ккал1моль 
образования NjOj из про

стых в е щ е с т в .................  —5,04 —1,2
плавления.............................. —319 —76,5
испарения при 0° С . . .  —494 —118
растворения в воде . . . 70,4 16,8

При обычной температуре пятиокись азота образует бесцветны( 
игольчатые кристаллы.

Окись азота легко восстанавливает пятиокись азота до четырех 
окиси или двуокиси азота по реакции;

N205 + N0 = 3N02

Распад пятиокиси азота при повышенных температурах про 
исходит по уравнению первого порядка.

Константы скорости распада, определенные для времени в мш 
и начального давления в интервале 32,6—696 мм рт. ст., имеют еле 
дующие значения:

Температура, ° С ..........................  25 35 45 55 65
k ............................................. 0.00203 0,00808 0,0299 0,090 0,292

Разложение происходит с образованием четырехокисн азот; 
по суммарному уравнению:

2N205 - 2N204(4N02) +  02 +  103,5 кдж  (24,7 ккал)

Некоторые исследователи утверждают, что МгОв, растворенна; 
в HNO 3 , диссоциирует на нитрат-ион и ион нитрония:

N2 O5 = NO3 -ь NOj

При взаимодействии с водой пятиокись азота легко образуе' 
азотную кислоту высокой концентрации, поэтому получение кон 
центрированной азотной кислоты из N2 O 5 имеет практический инте 
рес. Непосредственное получение N2 O5 из четырехокиси азота i 
кислорода возможно при давлении выше 2 0 0 0  от.

Перекись азота КгОб образуется при взаимодействии N 2 O 
с жидким озоном. Это неустойчивое вещество белого цвета мед 
ленно реагирует с водой по реакции;

N,Oe -Н НгО =  HNO3 +  HNOj +



Ниже приведены термодинамические данные (в кдж/моль) для 
окислов азота при 1 атм и 25° С;

Ср so ДЯО AfO
NO3 .......................... 46,92 252,43 70,88 114,42
N2O3 .....................  65,74 309,13 83.64 140,05
N2O4 .....................  77,24 304,16 106,22 98,95
N2O5 .....................  84,56 355.47 139,68 117,85
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Г Л А В А  IV

ПЕРЕРАБОТКА ОКИСЛОВ АЗОТА 
В РАЗБАВЛЕННУЮ АЗОТНУЮ КИСЛОТУ

1. РЕАКЦИИ, ПРОТЕКАЮЩИЕ ПРИ ПОГЛОЩЕНИИ 
ОКИСЛОВ АЗОТА ВОДОЙ

Окись азота, полученную контактным окислением аммиака, пере 
рабатывают в разбавленную азотную кислоту посредством окисле 
ния ее до высших окислов азота при пониженной температуре и по 
глощения этих окислов из газовой фазы водой или водными рас 
творами азотной кислоты. При охлаждении образовавшиеся выс
шие окислы реагируют с конденсирующейся реакционной водой 
В зависимости от установки нитрозные газы подаются в абсорб 
ционные колонны или башни прямо либо с помощью вентиляторг 
или компрессора, если процесс ведется под давлением.

В газовой фазе в зависимости от условий охлаждения и окис 
ления могут присутствовать окислы азота различной степени оки 
сления *. Все они, за исключением окиси азота, взаимодействую! 
с водой:

SNOj +  Н2О -  HNO3 +  HNOj +  116,2 кдж (27,73 ккал)

N2O4 +  HjO =  HNO3 +  HNO2 +  59,2 кдж  (14,13 ккал)

N2O3 +  Н2О =  2HNO2 +  55,6 кдж  (13,3 ккал)

Двуокись и четырехокись азота образуют эквимолекулярньк 
количества азотной и азотистой кислот. Практически безразлич 
но, реагирует ли с водой двуокись или четырехокись азота, так ка 1 

скорость их взаимных превращений очень велика, а количестве 
образующихся азотистой и азотной кислот одинаково.

Необходимо отметить, что коэффициент диффузии четырехокис1 

азота в 1,41 раза меньше, чем двуокиси азота, но количество погло 
щенного газа в первом случае в 2 раза больше. Следовательно 
поглощение четырехокиси азота в 2 : 1,41 =  1,42 раза эффективне< 
поглощения двуокиси азота.

* В технологических расчетах обычно принимают, что d газовой фазе со 
держится и N2O4 и NO2. Это условие практически вполне допустимо, так ка1 
при заданной температуре соотношение между количеством NO2 и N2O4 буде- 
определенным.



Молекула двуокиси азота, вероятно, имеет следующее строение:
о

. ш -

Каждая молекула NO2 имеет один неспаренный электрон (при 
атоме азота), вследствие чего она находится в возбужденном 
активном состоянии. С этим, по-видимому, связана красно-бурая 
окраска двуокиси азота.

Молекула четырехокиси азота имеет симметричное строение;
О

п .  3- О:■ ' • • f t .

Связь N—N непрочна, для разрыва одной молекулы N2 O4 на 
две молекулы NO2  требуется всего 13,6 ккал,  но все же молекула 
четырехокиси азота более устойчива и поэтому менее активна, чем 
молекула двуокиси азота.

Некоторые авторы, в том числе В. Фатели, считают, что четырех- 
окись азота в соответствии со структурой нитропроизводного орга
нических соединений R—NO 2 имеет строение O 2 N—NQ 2 , а в соот
ветствии со структурой нитритных соединений R—ONO может 
иметь структуру O2 N—ONO. Стабильной формой является первая. 
Аналогично наряду с молекулами трехокиси азота строения 
ON—NO 2 допускается и структура ON—ONO.

Таким образом, п р о ц е с с  п о г л о щ е н и я  о к и с л о в  а з о т а  
в о д о й  с в я з а н  с р а с т в о р е н и е м  в н е й  д в у о к и с и ,  ч е т ы 
р е х о к и с и  и т р е х о к и с и  а з о т а  и с о б р а з о в а н и е м  
а з о т н о й  и а з о т и с т о й  к и с л о т .  В газовой фазе вследствие 
взаимодействия паров воды с окислами азота также получаются 
азотная и азотистая кислота, но в незначительном количестве.

Азотистая кислота, образовавшаяся при поглощении окислов 
азота, является малоустойчивым соединением и распадается на 
окись азота и азотную кислоту;

3 H N 0 2  =  H N 03 - h 2N 0 + Н 20- 75,8 /с<5ж(— 18,13 ккал)

Строение азотистой кислоты приведено ниже;



Молекула HNO 2 имеет цис- и транс-формы. По исследования!^ 
А. В. Сапожникова, азотистая кислота устойчива только в очеи! 
разбавленных растворах и при температуре ниже нуля.

Количество азотистой кислоты, образующейся в производствен 
ных условиях, очень мало.

Если принять, что реакция протекает по уравнению

3HNO2 =  Н+ +  NO3 +  2NO +  Н2О

то константа ее равновесия определяется из следующего соотно' 
шения;

К = -

где / — коэффициент активности азотной кислоты;
— парциальное давление окиси азота, атм\

[HNOj] — концентрация азотистой кислоты в жидкости, моль!л\ 
[HNO3] — концентрация азотной кислоты в жидкости, моль/л.

Константы равновесия реакции разложения HNO2 , полученные 
Г. Боде путем измерения давления окиси азота над жидкой фазо^ 
и определения содержания азотной и азотистой кислот в жидкой 
фазе, приведены в табл. 29.

Таблица 29. Константы равновесия реакций разложения HNO2

Температура,
Pn o ’ IHNO2I IHNO3I f К К среднее

25 0,43 0,136 0,955 0,71 31,8
0,344 0,123 0,959 0,71 29,2
0,561 0,1035 0,465 0,74 28,8 29,4
0,671 0,0556 0,231 0,78 28,1
0,759 0,0397 0,112 0,825 28,8

35 0,552 0,0835 0,472 0,74 52,0
0,328 0,0604 0,480 0,74 51,6 Rl г\
0,645 0,0614 0,230 0,78 50,5 о 1 ,\J

0,328 0,0394 0,237 0,78 49,1
45 0,647 0,0308 0,233 0,775 86,2 ]

0,296 0,0310 0,240 0,775 82,8 1
К ЯП п

0,736 0,0375 0,113 0,825 77,5 /  0 \J ,\J

0,346 0,0235 0,117 0,825 74,1 1

Условно принимается, что концентрация воды постоянна, а азо
тистая кислота не диссоциирована.

По расчету в 5 % -ной азотной кислоте (0,825 моль!л) при 25° С 
и парциальном давлении окиси азота 0,01 атм равновесная концен
трация азотистой кислоты составит:

0,8252-0,722.0,012[h n o j  = -|7
29,4

=  0,0107 моль/л



или 0,049% HNO 2 , т. е. около 1% по отношению к азотной кис
лоте.

Повышение парциального давления окиси азота способствует 
увеличению содержания азотистой кислоты и замедляет реакцию 
ее разложения. Скорость диссоциации азотистой кислоты очень 
велика и, по данным Е. Абеля, определяется уравнением:

-  -  fe, [H NO J [Н^] [NO3]
Png

Механизм процесса можно представить в виде следующих урав
нений:

4 HN0 2  =  N 2 O4 +  2N 0  +  2НгО 
N 2 O4 Ч- НгО =  HNOj -f HNO3

Суммарный процесс;

3 HNO2 5 : ^  HNO3 + 2 N0  + Н2Оki
При исключении обратной реакции скорость распада азотистой 

кислоты пропорциональна четвертой степени количества недиссоци- 
ированной азотистой кислоты и обратно пропорциональна квадрату 
парциального давления окиси азота:

rf[H N p2] [HNO^]^ dx
dx p I q dx  pI o

или B интегральной форме:
„2
Pn o 1

(а-л:)з (IV, 2)3ki
где T — время, мин\

P no"~ парциальное давление окиси азота в газе, 07лг;
а —начальная концентрация азотистой кислоты, моль!л\
X  — изменение концентрации азотистой кислоты, соответствую

щее времени т.
Количество выделившейся окиси азота соответствует 2 / 3  разло

жившейся азотистой кислоты.
Зависимость константы скорости прямой реакции от темпера

туры определяется уравнением (рис. IV-1):

Ig fe, =  -  +  22,65 +  0,078/ (IV, 3)

где / — ионная концентрация азотистой кислоты, изменявшаяся 
в опытах от 0,6 до 4.

Если определять время распада азотистой кислоты, исходя из 
данных на рис. IV-1 и приведенного метода расчета, то при содер- 
жании в растворе 0,5 моль1л азотной кислоты и 0,5 моль1л азоти
стой кислоты (55 г!л) и 1 % окиси азота в газовой фазе при 25° С



разложение азотистой кислоты на 95% произойдет через 2,7 сек

ki =  47,8

(допуская при малой концентрации кислоты / =  0)
0,0Р 

3 • 47,8
1 1

(0,5 -  0,5 • 0,95)3 0,5=* . =  0,045 мин (2,7 сек)

4,5

J.S

30

J .5

го

15

’.о

0.5

бОЬ
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го
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Повышение температуры приводит к быстрому увеличению ско' 
рости распада азотистой кислоты, особенно при температуре выш( 
40° С. В нашем случае, когда для лучшего поглощения о к и с л о е

азота необходимо стремиться к низ
ким температурам, главную роль в ус
корении распада азотистой кислоть 
играют интенсивное перемешивание i 
разбрызгивание кислоты в башнях 
ускоряющее выделение окиси азота иг 
жидкой фазы и окисление ее до дву
окиси азота *.

Получение разбавленной азотной 
кислоты связано с протеканием сле
дующих процессов;

1) диффузия окислов азота из газо
вой фазы в жидкую;

2) взаимодействие окислов азота с 
водой и образование азотной и азоти
стой кислот;

3) разложение азотистой кислоты 
и возвращение образующейся при этом 
окиси азота в газовую фазу.

Медленным процессом, определяю
щим скорость поглощения окислов 
азота, является диффузия их в жид
кую фазу. Этот процесс затрудняется 
образованием кислотного тумана при 
взаимодействии паров воды и дву

окиси азота в газовой фазе. Вследствие образования тумана кис
лоты создается дополнительное сопротивление при поглощении 
окислов азота.

Ряд советских исследователей показал, что выделяющаяся при 
разложении азотистой кислоты окись азота окисляется в жидкой 
фазе растворенным в кислоте кислородом. При интенсивном пере
мешивании нитрозного газа с растворами азотной кислоты на

о "С

о I г  3 I
Манная кониентрааия J

Рис. IV-1. Зависимость кон
станты скорости разложения 
азотистой кислоты от темпе
ратуры и ионной концентра

ции азотистой кислоты /.

* Как будет сказано ниже, азотистая кислота и растворенная окись азота 
способны окисляться в жидкой фазе растворенным кислородом.
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границе фаз может протекать процесс прямого окисления окиси 
азота.

При разложении азотистой кислоты всегда образуется раствор, 
тересыщенный окисью азота. Растворимость в воде окисн азота 
■i кислорода при 30° С и 1 атм составляет соответственно 5,17— 
3,59 мг на 100 г воды. Находящиеся в растворе окись азота и кис- 
юрод способны взаимодействовать с образованием двуокиси 
13ота, азотной и азотистой кислот.

При регенерации и выделении окиси азота из раствора ее кон- 
дентрация на границе раздела фаз повышается, что создает благо
приятные условия для ускорения гетерогенного окисления окиси 
азота. Этот процесс впервые был описан в работах С. Н. Ганза.

По данным М. Е. Позина, Б. Е. Копылева, Л. Я. Терещенко и 
". В. Бельченко скорость окисления окиси азота в л<идкой фазе при 
зарботажном режиме возра- ^
;тает в 2 раза с повышением —  
сонцентрации азотной кислоты 
)т О до 30%, примерно в 6 раз 
; увеличением концентрации 
жислов азота от 2 до 8% и 
7римерно в 2 раза с увеличе- 
1 ием скорости газового потока 
зт 0,5 до 2 M jce K .

Влияние линейной скорости 
аза в аппарате на степень
I скорость окисления N 0  при- 
5едено по данным упомянутых 
5ыше авторов на рис. IV-2.

Увеличение линейной скоро- 
:ти газа приводит к повыше- 
1ИЮ скорости окисления окиси 
13ота и в то же время к умень-
иению степени ее окисления. Максимальная скорость окисления 
жиси азота в жидкой фазе соответствует температуре 30—40° С. 
Зднако степень окисления N 0  в жидкой фазе при этой температуре 
ю много раз меньше, чем в газовой.

Нами совместно с А. В. Шапкой и А. Н. Цейтлиным были по- 
:тавлены опыты по изучению скорости образования азотной кис- 
юты в растворе при взаимодействии двух водных растворов, один 
13 которых насыщен окисью азота, а другой кислородом.'

Скорость окисления окиси азота кислородом в растворе опре
деляется уравнением второго порядка;

г

\ Ns
Г-

>
2

—.

О 0,5 1,0 1,5 2,0 г.5 'о 
Скорость газй,м!сек

Рис. IV-2. Влияние линейной скорости 
газа в аппарате на степень и скорость 
окисления окиси азота в жидкой фазе 
при концентрации азотной кислоты 20%, 
температуре 30'’ С, парциальном давле

нии окислов азота 0,05 аг:
/ — скорость окисления; 2 —степень окисления.

'N O
- - “ N0 -02

В интегральной форме это уравнение имеет вид:
1

k { a ~  Ь)
( \ - а ) Ь  

Ь — аа



где т — время окисления, сек\
k — константа скорости, л!{моль-сек) \
а —начальная концентрация растворенной окиси азота, лоль/л;
6  —начальная концентрация растворенного кислорода, лголь/^; 
а — степень окисления окиси азота, доли единицы. 

Зависимость константы скорости реакции от температуры в ин
тервале 10—50° С для кислот различной концентрации описывается 
следующими уравнениями;

3,1

для 0 -5 0 % -н о й  HNO3 Inyfe= 11,248+ 1,246е

0,6139

Д Л Я  5 0 — 98% -НОЙ HNO3 In k = \2,7e ‘°“-^H N 0 3 _ 3800

(см. также рис. IV-3).
В отличие от скорости окисления окиси азота в газовой фазе 

скорость окисления в жидкой фазе возрастает с увеличением тем
пературы. С повышением 
концентрации HNO 3 в рас
творе от О до 50% скорость 
окисления увеличивается, а 
затем уменьшается.

Определяющей стадией 
скорости образования NO 2

N 0  +  О2 =  N0  • О2 

N 0  • О2 +  N0  =  2NO2

является первая.
Расчеты показывают, что 

в абсорбционной колонне 
под давлением 3,5 ат сте
пень окисления N 0  в жид
кой фазе достигает 12— 15% 
Б нижней части колонны и 
2,5—3% в ее верхней части.

На основании исследова
ний Ф. Чемберса, Т. Шерву

да, М, С. Петерса и др., можно сделать следующий вывод: скорость 
абсорбции окислов азота определяется суммой скоростей абсорб
ции NO 2  жидкой фазой и парами воды в газовой фазе:

^общ “

м. с. Петерс и Дж. Холмэн изучали степень поглощения окис
лов азота водой, 20%-ным раствором NaOH и 24%-ным раствором 
NaCl. Они установили, что при повышении температуры отсут
ствует прямая пропорциональность между степенью извлечения 
NO 2 и парциальным давлением или фугитивностью водяного пара. 
Присутствие же окиси азота в газовой смеси при поглощении NO 2

Концентрация HNO3, %

Рис. IV-3. Зависимость константы скорости 
реакции окисления окиси азота кислородом 
в водном растворе от температуры (на

сыщенные растворы получены при 
20—25 атм)\ 

при 20° С; 2 - п р и  30° С; 3 -  при 40° С: 4 -  при 
50° С; 5 -  при 60° С; 6 -  при 70° С.



раствором едкого натра указывает на возможность прямого проте
кания реакции получения HNO3 в газовой фазе:

N2O4 +  Н2О =  HNO3 4- HNO2 
2HNO2 =  NO2 +  Н2О +  N 0

Таким образом, эти авторы предполагают, что образование 
HNO3 протекает как в жидкой, так и в газовой фазах и преимуще
ственно на границе двух фаз. Скорость абсорбции пропорциональ
на концентрации газообразной четырехокиси азота.

При обычных и пониженных температурах общая скорость ре
акции образования азотной кислоты определяется скоростью этой 
реакции в жидкой фазе. Суммарные реакции образования азотной 
кислоты выражаются следующими уравнениями;

2 NO2 + Н2О = HNO2 + HNO3

3HNO2 =  HNO3 +  2NO +  Н2О

'3N02 + H20 = 2 HN0 3 + N 0

N2O3 + Н2О = 2 HNO2

3HNO2 =  HNO3 +  2N 0  +  Н2О

3N2O3 +  Н2О =  2 HNO3 +  4N 0

Таким образом, циклов, теоретически необходимых для погло
щения двуокиси азота и окисления окиси азота при превращении 
их в кислоту на 98%, будет четыре:

+  =/з С/з) +  Ч ь  ( Ч г ?  +  V 3 ( Ч , ?  =  0,985 (98.5% )

При поглощении трехокиси азота на образование азотной кис
лоты расходуется '/з поглоихенной трехокиси азота, и для той же 
степени общего поглощения окислов азота потребуется десять цик
лов.

По данным Г. А. Скворцова, равновесная концентрация азоти
стой кислоты по реакции

N0  +  NO2 +  Н2О =  2HNO2
составляет:

Температура, ° К ..........................................  298 325 350 400 500 70;)
Содержание HNO2, % ..............................lfi,03 10,79 6,85 3,0 0,92 0,24

По данным А. В. Баранова, Н. М. Жаворонкова и Ю. М. М ар
тынова, при малой степени окисления газа (менее 50%) окислы 
азота поглощаются растворами азотной кислоты в виде NO-f NOj. 
При большей степени окисления газа поглощение окислов азота 
происходит в виде NO 2 .

Пренебрегая малым количеством трехокиси азота в газе, все 
расчеты обычно проводят по уравнению;

(1 ,5Мг04 ) 3NO2 +  Н2О =  2H N O 3 4- N 0

Двуокись азота находится в равновесии с четырехокисью, по
этому в дальнейшем принято, что N 0? означает смесь NO2 и N2O4 
в количестве, определяемом уравнением равновесия.



при образовании азотной кислоты по этому уравнению должно 
окислиться в 1,5 раза больше окиси азота, чем ее вводят в цикл:

1 +  7 з  +  ( ‘/з)= +  С/з)^ +  (*/з)^ +  С/з)= . . .  =  1,5 моль

По Е. Джонсу реакция образования азотной кислоты в газовой 
фазе

3N 02  +  НгО =  2HNO3 +  N 0

протекает очень медленно: для достижения равновесия при 70° С 
необходимо более 2 месяцев.

По данным Д. Катала, образование HNO3 в газовой фазе про
текает значительно быстрее по реакции

2NO2 газ +  Н2О пар+  0,502 ra3 =  2HNOj пар 

Константа равновесия этой реакции, найденная Е. Джонсом

ь ь = - А _
"̂N02 "̂Н20 ^"02 >

имеет следующие значения:
Температура, °С . . . .  70 90 120 
\ n k p ..................................  4,6 2,7 0,2

Равновесие реакции по данным исследования достигается за 
15 дней. Скорость реакции очень мала.

В результате исследования реакции образования HNO3 в газо
вой фазе, проведенного И. П. Кирилловым и М. М. Караваевым, 
был найден катализатор (AI2O3), значительно-ускоряющий реак
цию. При конденсации газовой фазы получают 80%-ную азотную 
кислоту, количество которой составляет всего лишь несколько про
центов от общего количества взаимодействующих окислов азота.

2. РАВНОВЕСИЕ РЕАКЦИИ ВЗАИМОДЕЙСТВИЯ 
ДВУОКИСИ АЗОТА С ВОДОЙ

Основная реакция, определяющая предельную концентрацию полу
чаемой азотной кислоты, выражается уравнением:

3N0 2 -h H20 =  2HN03 +  N 0-f-136,2 кдж  (32,53 ккал)

Равновесие этой реакции изучалось многими исследователями. 
Если рассматривать константу равновесия

„2
PnoPhnos

PNO2PH2O
как произведение двух частных констант

K^KiK2
тогда

2
Pn O ^  РнЫОзAj---- 2---  и 1\2----------
/’N02 РН2О



Если константа равновесия К  зависит, как обычно, только от 
мпературы, то частные константы равновесия К\ и Кг зависят 
от содержания кислоты в растворе. Величина /Сг была опреде- 
на по давлению паров над азотной кислотой, константа К \ — по 
рциальному давлению окиси и двуокиси азота над раствором 
отной кислоты определенной концентрации.
Значения найденных констант равновесия по данным С. Б ер 

ка и Е. Фрида приведены в табл. 30.

Рис. IV-4. Зависимость частной константы равновесия 
от температуры и концентрации кислоты.

Практические расчеты равновесия реакции удобнее производить 
частному уравнению:

Pno

^N02

Значения К\  для азотной кислоты различной концентрации при- 
цены на рис. IV-4.

В табл. 31 представлены данные о превращении NO2 в азотную 
:лоту, вычисленные через константу Л’1. Степень превращения 
уокнси азота в азотную кислоту у  равна 2/3 степени поглощения 
)г, согласно реакции



Таблица 30. Константы равн овесия реакции взаим одействия N O 2 с водой
в присутствии HNO3

Концент
рация

ig^Ci Ig/Ca \ШК

H N O 3 ,
% 25» С 50° с 75° С 25° С 50° С 75° С 25° С 50° С 75°

24,1 +  5,37 +  4,2 +  3.1 -7 ,7 7 - 6 ,7 5 - 5 ,6 6 - 2 ,4 0 -2 ,5 5 - 2
33,8 +  4,36 +  3,18 +  2,19 - 6 ,7 5 - 5 ,6 5 - 4 ,6 6 - 2 ,3 9 -2 ,4 7 - 2
40,2 +  3,7 +  2,58 +  1,63 -5 ,9 1 - 4 ,8 6 - 3 ,9 7 -2 ,2 1 - 2 ,2 8 - 2
45,1 +  3,2 +  2,1 +  1,18 - 5 ,5 2 -4 ,4 4 - 3 ,5 - 2 ,3 0 - 2 ,3 4 - 2
49,4 +  2,75 +  1,67 +  0,77 - 5 ,1 2 -3 ,9 3 - 3 ,1 0 - 2 ,3 7 - 2 ,2 6 - 2
69,9 - 0 ,1 3 -0 ,6 9 - 1 ,1 2 - 2 ,1 2 -1 ,6 9 - 1 ,2 7 — —

Среднее . . . - 2 ,3 4 -2 ,3 8 —2

И з приведенных данных следует, что поглощение двуокиси аз 
та водными растворами азотной кислоты происходит полнее п

Таблица 31. Степень превращ ен ия двуокиси а зо т а  в азотную  кислоту (у)  г 
атм осф ерном  давлении  и различном  содерж ании  N O 2 в газе

К он ц ен т
рац и я
H N O 3,

%

Т ем п ер а
тура,

°С
ig K i

С одерж ание NO2 в газе , %

0,1 0,6 1 2 4 6 10 2

С тепень п ревращ ен ия, %

5 10 8,45 59,8 64,5 65,1 65,7 66,1 66,2 66,3 66
25 7,90 57,1 63,3 64,4 65,3 65,7 65,9 66,2 66
50 6,90 48,8 60,0 61,0 63,7 64,8 65,2 65,6 66
75 5,93 32,6 53,0 56,8 60,2 62,7 63,6 64,6 65

20 10 6,50 40,0 57,0 59,2 62,3 63,8 64,5 66,1 66
25 5,75 26,3 51,3 55,0 59,4 62,1 63,1 64,2 65
50 4,64 6,3 34,5 42,1 51,4 56,2 58,6 61,0 63
75 3,55 0,71 13,1 21,7 35,0 44,4 49,0 54,0 58

30 10 5,62 24,4 48,4 53,3 57,6 60,8 62,1 63,5 64
25 4,75 7,6 43,0 51,6 56,4 58,5 58,8 60,9 62
50 3,55 0,7 13,1 21,2 34,6 44,2 48,8 53,6 58
75 2,55 - 2,8 5,8 14,0 25,6 32,8 41,2 49

40 10 4,68 6,1 32,4 39,5 47,6 53,4 56,1 58,7 61
25 3,73 1,0 16,3 23,0 35,4 43,5 48,0 52,6 57
50 2,60 0,1 2,6 5,6 15,6 26,0 32,0 40,4 40
75 1,65 - 0,3 0,8 3,4 9,0 11,4 23,4 36

50 10 3,55 0,6 9,7 14,3 26,0 35,0 39,4 44,2 50
25 2,66 — 2,8 5,0 9,6 20,8 26,6 34,3 42
50 1,60 — 0,3 0,7 2,6 7,0 11,6 19,6 31
75 0,71 - - - 0,4 1,5 3,0 6,7 15

60 10 2,20 _ 0,6 1,1 2,8 5,5 7,8 10,4 15
25 1,42 — — 0,2 1,0 2,6 4,1 6,8 12
50 0,55 — _ _ 0,3 0,9 1,6 3,6 8
75 - 0 ,2 5 — — — — — ОД 0,8 1



пониженных температурах. Чем ниже концентрация кислоты, тем 
больше степень превращения двуокиси азота в азотную кислоту. 
При концентрации азотной кислоты выше 65% поглощение дву
окиси азота почти прекращается. Незначительное количество окиси 
азота, находящейся в газовой фазе, уже задерживает поглощение 
цвуокиси азота. Этим и объясняется, почему в заводских условиях 
путем поглощения окислов азота при атмосферном давлении труд
но получить азотную кислоту концентрацией более 50% HNO3, а 
при работе под давлением 8 ат — кислоту, содержащую более 60% 
HNO3.

Дальнейшими исследованиями установлено, что я К 2 имеют 
большие значения, чем приведенные в табл. 30 и 31. Наиболее точ
ные значения констант равновесия найдены Ф. Чемберсом и 
Г. Шервудом (табл. 32), а такж е Е. В. Перовым и Н. С. Торочеш- 
никовым, которые определили частные константы равновесия Ki  
при температурах от -f 15 до —20° С (табл. 33).

Таблица 32. Значения констант равновесия Ki и К
(по данным Ф. Ч ем бер са  и Т. Ш ервуда)

Тем пера
тура,

-С

К онцент
раци я
HNO3,

%
igATi К

Т ем п ер а
тура ,

'С

К онц ент
раци я
HNO3,

96
К

15 54,5 2,85 0,019 25 48,4 3,12 0,016
20 54,5 2,65 0,018 25 58,8 1,97 0,017
25 37,1 4,44 0,017 1 30 54,6 2,06 0,011
25 40,7 4,00 0,017 35 54,8 1,86 0,010

Таблица 33. Значения констант равновесия Ki
(по данны м  Е. В. П ер о в а  и Н. С. Т орочеш никова)

Концентрация
HNO3,

%

ig^Ci

при 15° С при 10° С при 0" С при —10' С при -2 0 °  С

35,2 4,905 5,187 5,739 6,406 6,602
40,1 4,250 4,401 5,140 5,450 6,159
45,5 3,695 4,046 4,65 5,301 5,603
50,1 3,258 3,499 4,10 4,751 5,013
55,0 2,650 2,708 3,459 4,159 4,351
59,5 2,152 2,35 2,903 3,707 3,750

А. В. Тихонов изучал частные константы Ki  в более широком 
интервале концентраций кислоты. По его данным, для кислоты, со- 
1ержащей менее 6 8 % HNO3, значения констант равновесия опре
деляются уравнением

Ig/Cl = 21,98 - 0,1047 [% HNO3] -  0.0464Г



A^of ̂  ^  

>  • > »
'‘ИНа



Д ля кислсты, содержащей более 6 8 % HNO3, частная константа 
равновесия Ki  не зависит от концентрации кислоты и определяется 
уравнением

lg/C i =  -  0 ,0 4 1 4 Г + 13,38 (IV , 4)

Это объясняется тем, что равновесные концентрации окиси азо
та над концентрированной кислотой малы и общее давление опре
деляется почти исключительно давлением двуокиси азота.

Д. А. Чернобаев, исходя из исследований Ф. Чемберса и Т. Ш ер
вуда, выразил зависимость константы равновесия К\  от концен
трации азотной кислоты в виде уравнений:

при 15° С Ig/C, =  8 ,9 2 1 -0 ,1 1  И С ^ м оз
при 25“ С i g л:, =  8,561 -  0,1

при 30° С Ig /С, =  8,1137 -  0 ,1114CHfjo3

при 35° С Ig =  7,957 -  0.11 H C h n o ,

где C h n o ,  — концентрация HNO3, вес.%.
Л. Я. Терещенко, В. П. Панов и М. Е. Позин изучали равнове

сие реакции между окислами азота и растворами азотной кислоты 
при следующих условиях: широком диапазоне изменений парциаль
ного давления окислов азота от 0,04 до 0,98 атм, степени окисле
ния окислов азота 6—95%, концентрации H N O 3 от 5 до 80% и 
температуре от 20 до 70° С. Найденная ими зависимость 1-g от 
температуры (в °К) и концентрации азотной кислоты в пределах 
от О до 62% описывается уравнением;

IgAT, = 2 ,№ 8 -  4,571 •

При выводе уравнения константу полимеризации 1МО2 авторы 
вычисляли по уравнению Боденштейна (П1, 18).

На рис. 1V-5 приведена номограмма для определения содерж а
ния окиси и двуокиси азота над раствором HNO3 разной концентра
ции при 25° С. Номограмма построена по данным, помещенным в 
табл. 31.

Например, нитрозный газ, содержащий 10% N 0  и окисленный 
на 80% (8 % NO2 и 2% N 0, точка В на номограмме), поглощается 
50%-ной азотной кислотой. По достижении равновесия (точка Г) 
газ будет содержать 5,85% NO2 и 2,7% N 0 ,  что по номограмме со
ответствует окислению окиси азота на 6 8 %.

Превращение окислов азота в азотную кислоту составит:
1 0 - 5 , 8 5 - 2 , 7

10
1 0 0 =  14,5

Если Применяется слабо окисленный нитрозный газ, например 
соответствующий точке А, то после установления равновесия газа 
с 50%-ной кислотой (точка Б) степень окисления окиси азота по
высится с 60 до 65% вследствие разложения части азотной кис
лоты.



Н а рис. IV -6 приведена равновесная степень поглощения NO2 
растворами азотной кислоты. Анализ этой диаграммы позволяет 
уяснить трудность получения азотной кислоты концентрацией выше 
60--65%  H N O 3 при использовании нитрозных газов с низким пар
циальным давлением окислов азота.

Рис. IV-6. Зависимость степени поглощения двуокиси азота от кон
центрации азотной кислоты в условиях равновесия при 3 5 °С и 

общ ем давлении газа 1 атм.

Н иж е приведен метод вычисления равновесного состава окис
лов азота над азотной кислотой, основанный на следующих реак
циях;

SNOj +  HjO =  2 HNO3 +  NO =
PNO2

2NO2 = N2O4 К =
2

PNOj
^N204 PN2O4 '

2
Pn02

К

Введем обозначения а, Ь, с для парциальных давлений началь
ного газа  и найдем парциальные давления конечных газов (в атм)\

Д о погло- После
щ ения поглощ ения

N 0  . . . . а
N O 2 . . . . Ь X
N,04 . . .  с х !̂К



Согласно реакции поглощения, количество образующейся окиси 
азота в 3 раза  меньше количества поглощенной двуокиси азота.

Рассматривая молекулу четырехокиси азота как 2 NO2, полу
чим;

3 {К,х^ _  а) =  (6 +  2с) -  (л  +  ^  j

Ov-2
U ,x ^  + ^ - + x  = 3a + b + 2c (IV , 5)

л

Когда степень поглощения окислов азота составит (в % ):
2х̂  \

2с) -  (л(6 + 2с ) -  л: +

Степень превращения в азотную кислоту (в % );
2

В качестве примера определим степень поглощения окислов 
азота 50%-ной азотной кислотой при 25° С и атмосферном давле
нии. В газе содержится 2% N 0 ,  4,7% NO2, 1,6% N264 , или

а =  0,02 ат 6 =  0,047 ат с =  0,016 ат

Пользуясь константами, приведенными в табл. 31, необходимо 
произвести расчет К  согласно тому уравнению, по которому произ
водилось вычисление К\,  а именно:

p lr ,^  2866
l g / < = ! g - ^ - ^  = ------- ^ + l g r - f  6,251

PN2O4 ^

При 25° С величина /( =  0,128, / ( i= 4 5 6 .  Тогда

3 • 456x3 +  + х  = 3 -  0,02 +  0,047 -f 2 • 0.016
O,lzo

Из этого уравнения находим парциальное давление двуокиси 
азота в момент равновесия;

X =  0,0385 ат

Д ал ее  находим парциальное давление окислов азота (NO и 
N2O4) в момент равновесия:

P ng =  =  456 .0 ,03853  _  о.026 ат

X- 0,03852

Степень поглощения N0 2 -1- 2 N2 0 4 :
(0,047 +  2 • 0,016) -  (0,0385 +  2 -0 ,0116)  

 ̂ 0,047 + 2 - 0 ,0 1 6
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Степень превращения двуокиси азота в кислоту:
2 • 22 

( / = ^ ^ = 1 4 , 6 %

На практике степень превращения окислов азота в азотную кис
лоту иногда рассчитывают по разности парциальных давлений всех 
окислов азота в начальном и конечном газе, например;

Рнач =  а +  6 +  2е =  0,02 +  0,047 +  0,032 =  0,099 ат 

Р ко н  =  K i X ^  +  - ^  +  д:  =  456 ■ 0,03853 +  — +  0,0385

0,0877 ат

Д оля всех окислов азота, превращенных в азотную кислоту, от 
начального их количества составит:

Р нач ~  Р кон 0,099 — 0,0877 _  ^
Р„ач ”  0,099

или 14,6% количества двуокиси азота.
Количество поглощенных нитрозных газов пропорционально 

уменьшению парциального давления окислов азота. Уменьшение 
парциального давления окислов азота вследствие превращения их 
в азотную кислоту можно определить по уравнению:

R  =  C  ( Р ,,aq — Р кон)

При установившемся равновесии коэффициент С =  I. Если рав
новесие не достигается, коэффициент С  будет характеризовать сте
пень его достижения или в случае поглощения нитрозных газов в 
абсорбционных колоннах тарельчатого типа коэффициент полез
ного действия тарелок. Тогда количество окислов азота, превра
щенных в азотную кислоту, составит:

* нач

где Q — общее количество окислов азота, содержащихся в газе.
В соответствии с реакцией на получение азотной кислоты расхо

дуется количество двуокиси азота, равное 1,5/, регенерируется ко
личество окиси азота, равное 0,5f, расходуется воды на реакцию 
тоже 0,5/. В табл. 34 приведены константы равновесия возможных 
реакций образования азотной и азотистой кислот.

3. СКОРОСТЬ ПОГЛОЩЕНИЯ о к и с л о в  АЗО ТА  
И ОБРАЗОВАНИЯ АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ

Скорость установления равновесия между окислами азота и азот
ной кислотой довольно велика, и при взаимодействии окислов азота 
низкой концентрации с кислотой в обычных условиях эта скорость 
во много раз больше скорости образования NOz равновесной



концентрации из окиси азота. По некоторым данным, равновеси( 
между двуокисью азота и кислотой устанавливается за 1,2 сек.  П( 
другим данным, установление равновесия длилось 4 ч, но степен! 
поглощения двуокиси азота была почти такая же, как по первыл 
данным, что позволяет иногда рассчитывать производительност! 
поглотительных башен по времени, необходимому для окислени5 
окиси азота, и по степени поглощения образовавшейся двуокис! 
азота согласно уравнению равновесия. Подобный расчет дает воз 
можность определить свободный объем поглотительных башен, не 
для определения поверхности насадки он непригоден. Такой мето; 
является приближенным, хотя при определенных соотношениях ме 
жду поверхностью насадки и свободным объемом он дает лишь не 
значительное расхождение между практическими и расчетным!

Рис. IV-7, Значение коэффициентов С 
для расчета абсорбционных колонн 
с барботажными колпачками, рабо
тающ их при 7 ат и 30° С (G — суточ
ная производительность колонн, т 

моногидрата).

<о
1 й-Л
1

1 OJf

0.3
0

•Л ^  г1

ю го 30 ио 
Концентрация HNOj, %

50

Рис. IV-8. Значения коэффициентов С 
для расчета абсорбционных колонн 
с ситчатыми тарелками, работающих 

при 3,5 ат и 35— 37° С.

данными. Поправочный коэффициент С для насадочных абсорбе 
ров, работающих при атмосферном давлении, составляет 0,9—0,92

Д л я  расчета барботажных поглотительных колонн этот мето; 
дает результаты, хорошо согласующиеся с практическими. Т о ч н о с т е  
результатов повышается при введении коэффициента, характери' 
зующего степень достижения равновесия между газами и кислотой 
коэффициент определяется практически. Так, для стандартной ко
лонны диаметром 1,7 с 26 тарелками и 36 барботажными кол
пачками, рассчитанной на поглощение окислов азота под давле
нием 7 ат, введен поправочный коэффициент С, который при н а 
грузке 10,6 г H N O 3 в сутки равен 0,45 для 57%-ной кислоты и 0.3£ 
для 16% -ной кислоты.

Н а рис. IV-7 приведены значения практических поправочных 
коэффициентов при 30° С. Н а рис. IV-2 даны (по исследованиям
В. И. Конвисара) поправочные коэффициенты С для расчета аб 
сорбционных колонн с ситчатыми тарелками, работающих под д а 
влением 3,5 ат (диаметр отверстий в тарелках 2 мм, шаг 8 Л1м).



Скорость газа w,  указанная на кривых, относится к общему сече
нию колонны, температура процесса колебалась в пределах 35— 
37° С. Однако практика показала, что эти коэффициенты необхо
димо уменьшить на 10%.

Как установлено авторами совместно с Е. И. Кордышем и
В. И. Конвисаром, коэффициент С, характеризующий степень до
стижения равновесия (кинетический фактор) или к. п. д. ситчатых 
гарелок при абсорбции окислов азота в абсорбционных колоннах, 
зависит от ряда факторов.

Уравнение, выведенное авторами для расчета к. п. д. ситчатых 
тарелок в абсорбционных колоннах, имеет следующий вид:

С =  а 4- * C h n o 3 +  1 я ' +  0,067/г -  0,002^ -  0,43ш ( IV, 6)

где а — постоянная (для тарелок с диаметром отверстий 2 мм ц 
шагом 8 мм при концентрации окислов азота в исходном 
газе 8—9% равна 0,3);

^HNOs — концентрация азотной кислоты, вес.%;
Р — давление газа, ат;
h — расстояние между тарелками, м\
t — температура кислоты, °С;

W — скорость газа, м1сек\
/fe — коэффициент, зависящий от давления и скорости газа, опре

деляют по уравнению:
k =  0,0071 +  2 • 10“ V  -  0,015ш

Это уравнение выведено на основе экспериментальных данных, 
юлученных для следующих условий: концентрация кислоты 
)—55%; давление 1— 6 ат; расстояние между тарелками 0 ,2 — 1,0 м\ 
гемпература 20—35° С; скорость газа 0,2—0,6 м1сек\ диаметр от
верстий на тарелках 1—5 лш и свободное их сечение от 3 до 15%-

Значения коэффициентов а в обобщенном уравнении (IV, 6 ) 
приведены на рис. IV-9.

В интервале размеров отверстий от 1 до 5 мм  коэффициент а 
может быть вычислен по уравнению:

Ig а =  -  0,35 -  0 ,015 -  0,357 Ig d

Ниже приведены коэффициенты ситчатых тарелок а при р аз
личных диаметрах отверстий d  и разной площади сечения отвер
стий 5:

S, %
Диаметр отверстий, мм

1 2 3 5

3 0,426 0,341 0,286 0,251
5 0,396 0,311 0,266 0,231
8 _ 0,291 0,246 0,211

10 — 0,276 0,231 0,196



Возрастание скорости абсорбции окислов азота на ситчаты?! 
тарелках с уменьшением свободного сечения отверстий обусловленс

Диамет р отверстии на тарелках cL, мм

Рис. IV-9. Зависимость коэффициентов а от диаметра 
отверстий на тарелках d  и доли площади (5 ) сечения 

этих отверстий от общей площади тарелки.

Рис. IV -10. Зависимость высоты пены от 
свободного сечения S  и диаметра отвер
стий d  (скорость газа 0,2 м!сек, давление

5 атм и концентрация кислоты 26% ).

Рис. IV-11. Зависимость высоты 
пены, пределов захлебывания и 
провала жидкости на тарелках аб
сорбционной колонны с диаметром  
отверстий 2 мм  от скорости газа 
при различной площади свобод
ного сечения отверстий тарелок 
(давление 5 аг, температура 35° С, 
концентрация кислоты 25 — 27%, 

высота перелива 35 мм):
I -  S  =  3,I80/o; 2 -  S=5.150/o; 3 -  S=-8,270/o: 

4 - S  =  100/o; 5 - S = l5 o /o .

увеличением высоты пенной фазы на тарелках (рис. IV-10 и 
рис. IV -11).

При указанных выше условиях (5 ат, 35° С, 26%-ная HNO3) 
высота пенной фазы Н  (в мм)  в зависимости от диаметра d  (в мм)



и свободного сечения S (в %) отверстий может быть определена 
по эмпирическому уравнению:

(d + 1,412) 0,068)
/У = 1883

d { S  +  8,38)

Одновременно с возрастанием скорости абсорбции окислов азота, 
уменьшением размера и свободного сечения отверстий увеличи
вается и гидравлическое сопротивление тарелок. Изменение ги
дравлического сопротивления ситчатых тарелок АР  (в мм вод. ст.)

Рис. IV-12. Зависимость гидравлического сопротивления ситчатых тарелок 
от скорости газа и свободного сечения отверстий S  (в %) при диаметре  
отверстий 2 мм, концентрации кислоты 26%, давлении 5 аг и тем пера

туре 35° С.

при наличии слоя пены при давлении 5 ат, температуре 35° С и 
26% -НОЙ азотной кислоте приведено на рис. IV-12. Оно может быть 
рассчитано по эмпирическому уравнению:

О) + 0 ,1 2 7^P  = 4978
( d +  1,075) ( 5 + 5 ,1 8 5 )

Расчеты показывают, что наиболее эффективными тарелками 
являются ситчатые тарелки с диаметром отверстий 1— 2  мм (в 
среднем 1,5 мм)  и свободным их сечением в пределах 3—5% . С по
вышением давления оптимальный размер отверстий уменьшается 
до 1 мм.

Пользуясь уравнением (IV, 6 ), можно проанализировать влия
ние основных факторов процесса абсорбции на повышение коэф
фициента полезного действия абсорбционных колонн, применяемых 
для поглощения окислов азота. Н а основании полученных данных 
определяют соотношение между продолжительностью процесса 
окисления окиси азота и продолжительностью поглощения образо
вавшихся окислов азота. Д ля  колонн с ситчатыми тарелками, 
имеющими указанные выше характеристики, оптимальное расстоя
ние между тарелками находят по данным рис. 1V-13 или по



эмпирическому уравнению, выведенному нами совместно с 
Е. И. Кордышем;

1,3 /  ^
1 4-

Р п
(IV . 7 ;

где Л,„ — свободное расстояние между тарелками (за вычетом вы
соты слоя жидкости на тарелке), м\

Рп — давление, аг;
Л„ — общая степень абсорбции, достигаемая на данной (л-ной) 

тарелке, %.
Как видно из уравнения (IV, 7) и рис. IV-13, с уменьшением 

давления и понижением концентрации нитрозных газов в процессе

Рис. IV-13. Оптимальное расстояние м еж ду ситчатыми тарелками 
в абсорбционной колонне при поглощении окислов азота в зависи

мости от ж елаемой степени абсорбции на тарелке:
/  — при 1,7 аг; 2 —при 3,4 а г ; 3 -  при 5.2 ат; 4 —при 7,4 ат; 5 — при 10 ат.

абсорбции расстояние между тарелками должно увеличиваться тем 
больше, чем выше заданная степень абсорбции окислов азота. При 
соблюдении этого условия общий объем и вес абсорбционной ко
лонны будут наименьшими, По конструктивным соображениям аб 
солютное расстояние между тарелками можно менять, но это изме
нение целесообразно производить в соответствии с изложенным 
выше принципом.

Во французском патенте 1255373 (1961 г.) предложено расстоя
ние между первыми по ходу газа  тарелками (в м) абсорбционной 
колонны рассчитывать по формуле;



где V — общий свободный абсорбционный объем колонны,
S  — площадь поперечного сечения колонны, м'̂ \
N  — число тарелок.

Расстояние между последующими тарелками должно состав
лять 2h,  3/1 и т. д.

Ф, Чемберс и Т. Шервуд считают, что в процессе поглощения 
окислов азота растворами азотной кислоты регулирующим факто
ром является скорость диффузии двуокиси азота через пленку кис
лотного тумана, образующуюся на границе раздела газовой и ж ид
кой фаз. Количество двуокиси азота, поглощенной раствором азот
ной кислоты [в моль!{см^-сек)],  определяется уравнением:

Р
^№2 “  RTpi^X i^^N20iPN20i +  DNO2PNO2)

где Р, Р ы л ,  pNOj, — общее давление газа, парциальные давле
ния N2O 4, NO2, инертных газов, ат\

R — универсальная газовая постоянная, см^ • атм/(моль  X 
X г р а д ) :

Т — температура, °К;
X — эффективная толщина пленки, см[

Z)n,o„ Z)no2 — коэффициенты диффузии N264 и NO 2, см^/сек.
По данным К. Денбайя и А. Прайнса, скорость процесса аб 

сорбции определяется кинетикой поглощения N2O 4.
Количество поглощенной N O 2 [в моль!{см^-сек) ]  можно опре

делить такж е по уравнению, выведенному П. Кодлом и К. Ден- 
байем:

*5n02 ^  **^N204 ”  *^^N 02

где К — константа равновесия, равная  отношению См,о,: Cno,’
Ь — коэффициент, составляющий 2— 8 см!сек при 25° С и 10— 

15 см1сек при 45° С и числе Рейнольдса в пределах 1200— 
3000 для газа и 100— 600 для жидкости.

Согласно данным М. Петерса, скорость поглощения окислов 
азота водой, как чисто химический процесс, определяется следую
щим уравнением:

^^Кг04 — ь Г  Г  — h r  С«i‘̂ N204‘"H20 '̂ 2‘"HN02^'HN03

где k\ н ki  — константы скорости прямой и обратной реакций.
С учетом протекания реакции разложения азотистой кислоты 

и равновесия между 2NO2 и N2O4 М. Петерс вывел уравнение, пред
ставленное ниже в интегральном виде:

y p f  \ у Р о  p j



где pi  и р о — парциальное давление N2O4 в конечном и исходном 
газе, ат\

Д'р — константа равновесия, равная 
р — коэффициент, зависящий от температуры (при по

глощении окислов азота водой р = 1); 
т — время абсорбции, сек.

Н. М. Ж аворонков и Ю. М. Мартынов установили наличие двух 
переходных областей процесса абсорбции. В первой области при 
малом содержании NO2 в газе (до 0,3%) скорость абсорбции про
порциональна концентрации NO 2 и не зависит от линейной скоро
сти газа. Во второй области при более высоком содержании NO2 
в газе скорость абсорбции зависит от линейной скорости газа. П е
реход процесса абсорбции из одной области в другую происходит 
при концентрации NO2, названной указанными авторами концен
трацией динамического равновесия.

Скорость абсорбции двуокиси азота определяется следующими 
уравнениями:

G =  /([Сер (в первой области)

G = K iiC cp  — С) (во второй области)

где G — скорость абсорбции N O 2, кмоль1{м^-сек);
/Cl и — коэффициенты абсорбции NO2, кмольЦм^-сек)-,

Сер — средняя концентрация NO 2 в газовой фазе, %;
С — концентрация динамического равновесия NO2, %. 

Зависимость концентрации динамического равновесия от кон
центрации азотной кислоты может быть описана уравнением

С =  2 5 -1 0

где C h n o , — концентрация H N O 3, вес.%.
Зависимость коэффициента абсорбции от концентрации азот

ной кислоты (в пределах 2 0—6 6 %) мол<но выразить эмпирическим 
уравнением:

К2 ■ Ю’’ =  0,295 (С ^ н о з C’h n o s )

где — концентрация азеотропной смеси азотной кислоты и
воды (68,4 вес. % HNO3).

При 20° С и линейной скорости газа 1 м1сек абсолютные значе
н и я /С г -10  ̂ равны:

Концентрация H N O 3, % ...........................  66 40 30 20
К 2 - Ш .....................................................................  О 7 10 13

В приведенном методе расчета процесс окисления окиси азота 
рассчитывается как гомогенный, протекающий в газовой фазе ме
жду тарелками. В применяемых коэффициентах а и С (см. уравне
ние IV, 6 ) учтены параметры всех процессов, связанных с образо
ванием азотной кислоты как в газовой, так и жидкой фазах.

В промышленных условиях скорость абсорбции двуокиси азота 
определяется скоростью ее диффузии.



П о данным В. И. Атрощенко и И. И. Литвиненко, скорость рас
творения двуокиси азота в водных растворах азотной кислоты опре
деляется уравнением

П ри поглощении двуокиси азота на поверхности, смоченной рас
твором азотной кислоты, время растворения N O 2 (в сек) можно 
выразить уравнением;

k Рк

где р — гидравлический радиус трубки или колец насадки, см\ 
k  — константа скорости растворения NO2, зависящ ая от темпе

ратуры, концентрации азотной кислоты и других факто
ров, см1сек\

р„ и Рк — парциальные давления NO 2 на входе и выходе, ат.

-го  -ю о ю  го
Температура, X

Рис. IV -I4. Зависимость константы скорости растворе
ния NO2 от температуры, концентрации кислоты и ли

нейной скорости газа 
1 — в воде; 2 - в 200/о-ной H N O 3 ; 3 — в 400/о-ной H N O 3;

4 - в  500/о-ной H N O 3 .

О бласть применения данного уравнения ограничивается равно
весной степенью превращения NO 2 в соответствии с равенством

К- Pno
3

РнОз
Н а рис. IV-14 приведены константы скорости растворения NO 2 

в растворах азотной кислоты различной концентрации при скоро
сти га за  0,2 и 0,4 ж/се/с.

В пределах линейной скорости газа  w ~ 0 , 2 —0,4 м1сек, концен
трации кислоты C h n o , =  0 —60% HNO3, температуры / от — 10 до



+  40° с  зависимость kp от этих факторов можно определить по 
эмпирическому уравнению:

^  - Ш Т ^ Г  -  (ЗО ^нмоз +  ^ н н о з  +  280/ + 1 )̂ 0,875 ■ Ю '^]

Константу скорости поглощения NO2 с образованием азотной 
кислоты по реакции

3NO2 +  Н2О -  2HNO3 +  N 0  
можно определить по уравнению;

-  10" ' (52.5С„^Оз + 2-'2С?,ыОз +  230/ +  ^̂ )J

При обычной температуре абсорбции окислов азота разбавлен
ной азотной кислотой (30—4 0 ° С) скорость разложения азотистой 
кислоты не контролирует скорость образования азотной кислоты. 
Количество выделяющейся окиси азота соответствует '/з погло
щаемой двуокиси азота по реакции;

3NO2 +  HjO =  2HNO3 + N0
При понижении температуры абсорбции окислов азота до 

— 10° С количество выделившейся окиси азота составляет всего Vs 
часть растворенной окиси азота. Часть двуокиси азота не успевает 
прореагировать с водой и накапливается в виде растворенного газа.

В этом случае процесс определяется скоростью химических ре
акций;

2NO2 +  Н2О =  HNO3 +  HNO2 3HNO2 =  HNO3 +  Н2О +  2 N 0

В результате многочисленных исследований механизм образова
ния разбавленной азотной кислоты из окислов азота можно пред
ставить следующим образом.

В газовой ф азе  двуокись и четырехокись азота постоянно нахо
дятся в состоянии химического равновесия и их перенос на поверх
ность соприкасающихся фаз совершается в соответствии с законом 
молекулярной диффузии газов. В пограничном слое газ — жидкость 
происходит переход NO2 в жидкую  фазу. Скорость10 этого процесса 
при обычных условиях абсорбции и определяется скорость пере
хода NO2 в раствор.

Затем  после растворения NO2 происходит химическая реакция
2NO2 -f Н2О -  HNO3 + HNO2

которая при сравнении с процессом диффузии протекает относи
тельно быстро.

Д ал ее  в жидкой ф азе происходит сравнительно медленное раз
ложение азотистой кислоты;

3HNO2 =  HNO3 +  Н2О +  2N0
О б разую щ аяся  окись азота частично окисляется в растворе кис

лородом, но большая часть N 0  взаимодействует с кислородом уже 
в газовой ф азе  по гомогенной реакции;

2N0  + 02 = 2N02



Последняя стадия является самой медленной и контролирует 
весь процесс образования азотной кислоты.

Одновременно с абсорбцией окислов азота и протеканием хи
мических реакций в растворе в газовой фазе частично происходят 
те ж е  реакции, что и в жидкой, приводящие к образованию азот
ной кислоты.

В соответствии с приведенным механизмом образование азотной 
кислоты из окислов азота, содержащих большое количество NO, 
определяется диффузионным сопротивлением газов. При снил^ении 
концентрации окиси азота основная величина диффузионного со
противления приходится на жидкую фазу.

Н а  поверхности соприкосновения газовой и жидкой фаз ско
рость абсорбции ограничивается установлением равновесия. Путем 
интенсивного перемешивания обеих фаз можно сдвинуть равнове
сие между ними и снизить диффузионное сопротивление в обеих 
фазах. Одним из таких методов является установление барботаж- 
ного режима абсорбции окислов азота, главным образом в абсорб
ционной колонне с ситчатыми тарелками.

В результате применения ситчатых тарелок вспененный слой 
жидкости удерживается на тарелке без значительного протекания 
через отверстия и уноса потоков пара и жидкости с газами.

По данным М, Е. Позина, такой режим ограничивается числом 
Рейнольдса, нижний предел которого 80 000— 100 000, а верхний 
260 000—280 ООО.

При поглощении окислов азота при атмосферном давлении ре
шающим фактором остается время окисления окиси азота. Это поз
волило Д. А. Чернобаеву для приближенных расчетов определять 
время поглощения по времени, необходимому для окисления окиси 
азота. С учетом того, что при поглощении двуокиси азота выде
ляется 7 з окиси азота, общее количество окиси азота при много
кратном окислении, наблюдаемом в поглотительных башнях, будет 
в 1,5 раза больше, чем при однократном окислении (см. расчет на 
стр. 124).

Поэтому время, необходимое для многократного окисления оки
си азота, можно рассчитать по уравнению (1П. 8 ), подставляя вме
сто y  =  b ja  соответственно у  — Ь/\,5а.  Например, время, необходимое 
при ЗО” С для многократного окисления на 95% газа , содержащего 
9,8% N 0  и 9,4% Ог, определяется следующим образом:

2. - 0»  ( . - 0.094 ,  =

kp =  42,8 (по табл. 24, стр. 92)

а  2,3 v ( l - a )
fe ; ,a 4 Y - l ) ( l - a )  ( Y - 1)̂  ®

0,95 2,3 1 ,9 7 8 (1 - 0 .9 5 )
4 2 ,8 -0 .0 4 9 2 (1 ,2 7 8 -  1) (1 -  0,9-)) ( 1 ,2 7 8 -  1)2 ^  1 ,2 7 8 -0 ,9 5



Д ля однократного окисления газа этого же состава в указанных 
условиях потребуется 176 сек, так как при однократном окислении

ь 0,094 ,

Недостатком этого метода расчета является то, что по нему 
предполагается полное поглощение двуокиси азота, происходящее 
параллельно с окислением окиси азота, и не учитывается влияние 
концентрации кислоты на скорость поглощения окислов азота.

Как следует из приведенных выше данных, скорость поглоще
ния двуокиси азота 65—70 % -ной азотной кислотой близка к нулю.

Рис. IV -15. Абсорбционная тарелка фирмы «Кюльман» 
(Ж иро-абсорбер).

В пределах концентрации азотной кислоты от О до 70% поглоще
ние окислов азота сопровождается растворением их в воде и об
разованием в конечном итоге азотной кислоты. Как показали ис
следования, повышение концентрации азотной кислоты от 70 до 
1 0 0 % снова приводит к быстрому увеличению скорости поглоще
ния двуокиси азота. В этол! случае поглощенные окислы азота об
разуют раствор двуокиси азота в азотной кислоте.

Большое влияние на скорость поглощения окислов азота рас
творами азотной кислоты оказывает предварительное окисление 
окиси азота. По данным Ж . Шассиньоля, для достижения 33% аб
сорбции окислов азота под давлением 4,5 ат достаточно 3 тарелки, 
если степень окисления окиси азота равна 1 0 0%, в то время как 
при 8 0 % -ной степени окисления окиси азота для такой ж е  степени 
абсорбции требуются 22 тарелки. Ж- Шассиньоль установил также 
оптимальное соотношение между степенью окисления окиси азота



и концентрацией азотной кислоты, при которых скорость суммар
ного процесса имеет максимальную величину.

Ж . Шассиньоль и Б. Ж аррольт придают большое значение про
теканию процесса вторичного окисления окиси азота в жидкой ф а 
зе. По данным этих авторов, окисление происходит в условиях, 
близких к равновесному состоянию между кислотой и соприкасаю
щимся с ней газом.

При понижении температуры вследствие увеличения раствори
мости кислорода в кислоте, насыщенной окисью азота, скорость 
окисления значительно увеличивается. Н а этой основе фирма 
«Кюльман» (Франция) сконструировала окислительно-абсорбцион
ную колонну (Жиро-абсорбер) с тарелками сложной конструкции 
(рис. IV-15).

Тарелки разделены расходящимися от центра перегородками на 
шесть равных секторов. Одна из перегородок пригнана к тарелке 
герметично. У остальных имеются верхние или нижние выемки. 
В силу этого движение жидкости на тарелке проис.ходит по круго
вой траектории.

По данным фирмы «Кюльман», удельный объем колонны, при
ходящийся на 1 т азотной кислоты в сутки, при абсорбции окислов 
азота под давлением 3 ат составляет 3,2 м .̂ Этот объем мало чем 
отличается от объема абсорб
ционных колонн, снабженных 
ситчатыми тарелками более 
простой конструкции. Следова
тельно, преимущества при ис
пользовании тарелок сложной 
конструкции для получения 
50—5 5 % -ной кислоты сравни
тельно невелики.

Величина удельного абсорб
ционного объема, приходяще
гося на 1 г H N O 3 в сутки, по
зволяет судить о скорости про
цесса получения из окислов 
азота азотной кислоты.

Зависимость удельного аб 
сорбционного объема (в м̂ /т 
MNO3 в сутки), необходимого 
для переработки нитрозных га 
зов, образующихся в результате окисления аммиака воздухом при 
обычных условиях с получением 48—55%-ной азотной кислоты, от 
степени абсорбции окислов азота и давления приведена на 
рис. IV-16.

По Е. И. Перлову, обобщившему заводские данные, зависи
мость удельного абсорбционного объема колонн приходящегося на 
1 7 моногидрата в сутки, включая кислоту, полученную в конден
саторе-холодильнике, от давления Р  (в аг)  при 9 8 % -ной степени

Степень абсорбции, %

Рис. IV-16. Зависимость удельного аб
сорбционного объема от давления и сте

пени абсорбции:
/ — д авлени е I от: 2 —то ж е. 1,7 ат\ 3 —то ж е, 

3,5 ат; 4 — то ж е, 5 ат; 5 — то ж е, 8 ат.



абсорбции окислов азота выражается уравнением;

Из анализа этого уравнения и кривых, нвображенных на 
рис. 1V-16, следует, что с повышением давления удельный абсорб
ционный объем сильно уменьшается. Несмотря на то что толщина 
стенок абсорбционной колонны увеличивается нропорциональнс 
давлению в первой степени, с повышением давления капитальные 
затраты все ж е значительно уменьшаются. Поэтому перспективным 
решением является проведение процесса абсорбции окислов азота 
при более высоких давлениях, порядка 15—20 от.

Увеличение размеров абсорбционной колонны позволяет сни 
зить удельные капитальные затраты и амортизационные отчисле
ния. Поэтому повышение мощности агрегатов такж е приводит у 
снижению затрат  на строительство азотнокислотных заводов.

В 1965 г. средняя мощность агрегатов производства азотной кис 
лоты, вводимых в строй крупными иностранными фирмами, состав
ляла 350 т1сутки моногидрата. В настоящее время эти фирмы 
строят агрегаты мощностью 700—900 rjcyrKU. Ведется проектиро
вание систем с мощностью одного агрегата 1000— 1500 т]сутки.

Естественно, что создание агрегатов большой мощности в соче
тании с применением более высокого давления для абсорбции 
окислов азота позволит добиться более низкой себестоимости про
дукции.

Согласно исследованиям А. Н. Цейтлина и Ю. В. Лендера, 
удельный объем абсорбционной колонны ситчатого типа V (в Ai l̂i 
кислоты, получаемой в сутки) для переработки концентрированны> 
окислов азота (Смо, в %) при атмосферном давлении и степени 
абсорбции 98% можно определить по эмпирическому уравнению;

К =  ^ - 0 . 0 1 2 7 С ^ О ,
'̂N02

Г. А. Скворцов, И. П. Кириллов и М. М. Караваев изучали кон
центрацию кислоты, образующейся в холодильниках-конденсато' 
рах трубчатого типа, в зависимости от различных факторов. В ре̂  
зультате для расчета концентрации HNO3 было предложено урав
нение:

Снмоз = Л +  0.026PNO2+NO -  -  0,0062<’'«’S

где C hnOs— концентрация азотной кислоты в конденсате, %;
’̂no, + n o ~  парциальное давление окислов азота в исходном газе 

мм рт. ст.]
т — время пребывания газа в холодильнике, се/с; 
t — конечная температура охлаждения газа, °С.

Значения А  в зависимости от отношения (NOg-f N 0 )  : Н2 0  =  « 
приведены ниже;

rt . 0,6 0,7 0,8 I 2 
А .......................  54,2 56,3 58,1 60,4 63,0



Исследования проводились при парциальных давлениях в пре- 
елах 100—7000 мм рт. ст., времени пребывания газа в холодиль- 
ике 2— 100 сек, конечной температуре охлаждения 10— 100° С и 
тепепи окисления окиси азота не ниже 60%. Погрешность в рас- 
етах составляла около 5%.

По данным шведской фирмы «Джонсон Констракин К°»,
холодильнике-конденсаторе пластинчатой конструкции можно 

олучить более слабый конденсат, чем в холодильнике трубча- 
ого типа;

Давление газа, а т ............................  4 5 6 7
Содержание HNO3 в конденсате,

% ............................................................И  14 17 23

В практических условиях нашли применение установки для по
учения азотной кислоты, в которых абсорбция окислов азота про- 
юдилась при давлении 1; 1,2; 1,7; 3,5; 4; 4,5; 5; 7 и 9 ат.

В Советском Союзе в 1966 г. около 23% азотной кислоты полу- 
али в системах при атмосферном давлении, 2 7 % — под давле- 
ием и 50% в комбинированных системах. В перспективе си- 
темы, работающие под давлением, найдут наибольшее рас- 
[ространение.

На предприятиях европейских стран широко применяются ком- 
|Инированные системы. В США азотную кислоту производят глав- 
1ЫМ образом на установках под давлением.

. ФИЗИЧЕСКИЕ с в о й с т в а  а з о т н о й  к и с л о т ы

1истая безводная азотная кислота малоустойчива и разлагается 
|ри обычных температурах.

Молекула HNO3 имеет следующее строение:

В газовой фазе молекула HNO3 является плоской. Температура 
:ристаллизации HNO3 равна —41,58° С. При этой температуре кри- 
таллы имеют белоснежный вид. Элементарная ячейка кристалли- 
еской решетки азотной кислоты содержит 16 молекул HNO3. 
1лотность кристаллической HNO3 1895 кг/м^.



в  пределах от —30 до + 5 0 “ С плотность азотной кислоты (в 
г/сл^) можно определить по уравнению, предложенному Г. А. Ан
типенко и др.:

1 ,5 4 9 2 - 0,00183<

где t — температура, °С.
Плотность жидкой H N O 3 увеличивается с повышением давле

ния. При 20° С и давлении 1, 102 и 340 атм она составляет соот
ветственно 1512,6; 1526,4 и 1547 кг1м^.

Температура кипения чистой азотной кислоты при атмосферном 
давлении составляет 82,6° С.

Мольную теплоемкость паров H N O 3 в пределах 230—300° С 
можно определить по уравнению [в ккал1 {моль ■ град) ]

Ср пар =  25,64 +  1,427 • Ю~^Г -  4,09 • 10~®Г^ 

а теплоемкость жидкой HNO3 по уравнению

Ср жидк. =  2,88 +  4,047 • 10“ ^Г -  2.407 •

Давление насыщенных паров чистой азотной кислоты при О, 10, 
20 и 30° С составляет соответственно 14,7; 27,1; 48,0 и 77,4 ммрт. ст.

Д иаграм м а кристаллизации двойной системы H N O 3— НоО 
(рис. IV -17) указывает на существование тригидрата НМОз-ЗЫгО
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Рис. IV-17. Диаграмма кристаллизации системы HNO3 —HjO.

(53,8% H N O 3), имеющего температуру кристаллизации — 18°С и 
гидрата HNOs-HgO (77,8% H N O 3), температура кристаллизации 
которого — 38° С.

Н а  кривой кристаллизации системы Н1МО3— Н2О имеются три 
эвтектические точки: при —66,3° С (89,95% HNO3), при —42° С 
(70,5% HNO3) и при —43° С (32,7 %HNOa).
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Кривые постоянных точек замерзания системы HNO3—Н2О— 
— N 264  показаны на рис. IV-18.

Температура кипения водных растворов азотной кислоты 
(рис. IV -19) с повышением содержания HNO3 растет, достигая м ак
симума при 68,4% HNO3, затем 
снова понижается. Смесь, содер
ж а щ ая  68,4% HNO3, является 
азеотропной, пары смеси имеют 
такое же количество HNO3, что и 
жидкость.

Давление паров азотной кис
лоты и воды над водными раство
рами HNO3 с увеличением ее кон
центрации понижается, достигая 
минимума при концентрации 
68,4%, а затем снова повышается 
(рис. IV-20).

Соответственно меняется со
став паровой фазы. При концен
трации азотной кислоты в жидкой 
ф азе  менее 68,4% содержание 
воды в паровой фазе больше, чем 
в жидкой. При большей концен-

в жид- 
азотной
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Рис. IV -18. Кривые постоянных то
чек замерзания системы 

HNO3- H 2O - N 2O4 (по данным 
М. Мезона).

Грации азотной кислоты 
кой ф азе содержание 
кислоты в паровой ф азе больше, 
чем в жидкой.

Парциальное давление паров 
H N O 3 и П2О в зависимости от
температуры и состава жидкой фазы дано на рис. IV-21. Общее 
давление паров двуокиси и четырехокиси азота над растворами си
стемы HNO3—N2O4 приведено по данным 3. Н. Верховской на 
рис. IV-22.

Н и ж е приведены теплоты образования, испарения, плавления и 
разбавления азотной кислоты:

Теплота образования
из простых веществ

(N -Ь 3 0  +  Н ) .................
в жидкой ф а з е .................
в разбавленных растворах 

Теплота
плавления ..............................
испарения ..............................
разбавления ..........................

Теплоты разбавления азотной кислоты различной концентра
ции (от О до 100% HNO3) приведены на рис. IV-23. Изменение теп
лоемкости водных растворов азотной кислоты в зависимости от 
концентрации HNO3 показано на рис. 1V-24.

кдж /моль к к а л /м о ль

134,2 32,0
173,0 41,35
206,3 49,32

10,45 2,5
39,4 9,426
31,6 7,54



Максимальной электропроводностью обладают 30—42%-ные 
водные растворы HNO3. За пределами этих концентраций электро
проводность растворов уменьшается (рис. IV-25).

Содержание HNO3, ‘

Рис. IV -19. Температура кипения 
растворов азотной кислоты.

водных

Кривые вязкости растворов азотной кислоты представлены на 
рис. IV-26. Кривая зависимости вязкости от концентрации кислоты 
напоминает кривую температур кипения. М аксимальная вязкость 
присуща 60—7 0 % -ной кислоте.

Рис. IV-20. Общее давление паров над водными 
растворами азотной кислоты.

Кривые теплопроводности и плотности растворов азотной кис
лоты приведены на рис. IV-27 и IV-28 (сплошными линиями на 
этих графиках показаны кривые, построенные по опытным дан
ным, пунктирными линиями обозначены результаты экстраполя
ции).
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Рис IV-21. Парциальное давление паров азотной кислоты и воды 
над растворами азотной кислоты при различных температурах.



Рис. IV -22. Общее давление паров NOj и N2O4 над 
растворами в системе N2O4 — HNO3 при различной 

температуре.
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Рис. IV-23. Теплота разбавления азот
ной кислоты водой.

Рис. IV-24. Теплоемкость водных 
растворов азотной кислоты.

Рис. IV-25. Электропро
водность водных раство
ров азотной кислоты (по 
данным О. П. Чану- 

квадзе).
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Рис. IV-26. Вязкость водных растворов  
азотной кислоты.



Приведенные на рис. IV-29 кривые теплоты растворения N O 2 и 
Н 2О в азотной кислоте показывают, что устойчивость соединения 
HNO3 • Н2О выше, чем HNO3 • NO2.

О /,0 3, 
Г•;мператур11 ,°С

-iO  -П8 ^2ЕЛ ‘/8.S 7t,1 93.3 Щ 6 137,8 
Гемперат!/ра°С

Рис. IV-27. Теплопроводность вод- Рис. IV-28. Плотность'водных раство- 
ных растворов азотной кислоты: ров азотной кислоты:

а  —Кривая точек зам е р за н и я ; б — кри вая а  — кри вая точек зам ерзан ия; б — кривая 
точек кипения. точек кипения.

100
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Рис. IV-29. Д ифференциальная теплота 
растворения (9  в /сал/г NO 2 или HjO) 
ж идкой NO2 в системе HNO3 —NOj и 

воды в системе H N O 3— Н^О.
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Рис. IV-30. Равновесная степень раз
ложения азотной кислоты при раз
личной температуре по реакции 

2НМ05= М Л - Ю 2Ч-Н20 .

Р азлож ение азотной кислоты происходит с выделением воды, 
окислов азота и кислорода:

2HNO3 = 2NO2 + НгО + 0,50г

При нагревании чистая азотная кислота разлагается более ин
тенсивно по реакции:
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При температуре около 260° С она разлагается полностью 
(рис. П^-ЗО). Азотную кислоту концентрацией выше 99,55% HNO 3 
при 160° С невозможно получить путем простой дистилляции. При
сутствие в азотной кислоте небольшого количества воды придает 
кислоте повышенную устойчивость.

Кроме азотистой и азотной кислот существует надазотная кис
лота HNO4, получаемая при обработке концентрированной азотной 
кислоты 100% -ной перекисью водорода при 
низкой температуре:

HNO3 4- Н2О2 = HNO4 Н2О
Н адазотная кислота разлагается со взры

вом.
О. скорости разложения азотной кислоты 

можно судить по кривым, изображенным на 
рис. IV-31. С повышением температуры и кон
центрации HNO3 скорость разложения азотной 
кислоты резко увеличивается.

По данным некоторых авторов механизм 
разложения HNO3 в газовой фазе можно 
представить в следующем виде:

2HNO3 =  N2O5 4- Н2О 
N2O5 = NO3-ь NO2 

NO3 + NO2 =  NOj 4- NO-Ю г 
N03 4-N0 = 2N02 

Ы0з4-Н0з = 2Ы02 + 02

К ак следует из приведенных реакций, N O 3 
является промежуточным соединеиием.

Чистая азотная кислота может быть полу
чена разложением нитратов серной кислотой, 
перегонкой концентрированной азотной кислоты и дробной кри
сталлизацией.

Д л я  получения чистой азотной кислоты из нитратов применяют 
безводные чистые нитраты натрия или калия и 1 0 0 %-ную серную 
кислоту. Реакцию ведут при 0° С и ниже без доступа воздуха в ап
паратуре, защищенной от действия света.

Перегонка концентрированной кислоты проводится в вакууме, 
причем перегоняемая кислота сразу же охлаж дается ниже точки 
замерзания. Кислота имеет вид белых кристаллов, плавящихся с 
образованием бесцветной жидкости, концентрация которой состав
ляет 99,95— 100%.

Получение чистой азотной кислоты способом многократной пе
регонки концентрированной азотной кислоты ведется при помощи 
2—3 объемов 100%-ной серной кислоты. Перегонка ведется в в а 
кууме в стеклянной аппаратуре при температуре 0° С и повторяется 
2—3 раза. Концентрация кислоты достигает 100%.
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35 97 33 
Концентрация H NO 3 , 
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Рис. IV-31. Скорость 
разложения азотной  

кислоты.



Путем дробной кристаллизации 98,5%-ной H N O 3 получаюп 
99,67—99,79%-ную азотную кислоту.

При хранении чистой азотной кислоты б  закрытом сосуде чере; 
некоторое время в нем повышается давление, что является след
ствием частичного разложения кислоты. Вводя в кислоту некоторое 
количество воды и NO2, можно уменьшить степень разложения 
азотной кислоты и свести к минимуму выделение кислорода.

По Д. Мезону, дымящая азотная кислота наиболее устойчивг 
при содержании N 0 2 = 1 2 — 14% и содержании воды ~ 2 —3,5%.

При продувании через азотную кислоту воздуха, содержащего 
около 5% озона, кислота становится прозрачной и на протяжение 
многих месяцев не разлагается. Озонированная кислота сохраняе! 
стойкость к термическому и фотохимическому разложению.

5. ТЕХНОЛОГИЧЕСКОЕ ОФОРМЛЕНИЕ ПРОЦЕССА АБСОРБЦИИ 
ОКИСЛОВ АЗОТА ПРИ АТМОСФЕРНОМ ДАВЛЕНИИ

Полученные в контактном отделении окислы азота обычно после
довательно проходят скоростные холодильники и холодильники 
конденсаторы или холодильники барботажного типа. Здесь про
исходит охлаждение газа, частичное окисление окиси азота, кон
денсация паров воды, образовавшихся при окислении аммиака, i- 
образование некоторого количества разбавленной азотной кислоть 
вследствие взаимодействия воды и окислов азота. Д ал ее  газы про
ходят промывную башню, где образуется разбавленная азотная 
кислота более высокой концентрации (40—45%) и производится 
отмывка газа от аммонийных солей. Затем нитрозные газы дожи
маются турбогазодувкой и поступают в абсорбционную систему, со
стоящую из 6— 7 башен, где происходит поглощение окислов азотг 
и образование азотной кислоты. Абсорбционные башни выполняют
ся из листовой хромоникелевой стали диаметром 7—9 м и высоток 
1 9 -2 6  м.

Общий вид башенного отделения производства азотной кислоть 
приведен на рис. IV-32.

В абсорбционных башнях нитрозные газы движутся последо 
вательно из одной башни в другую. При этом в свободном объеме 
башен происходит окисление окиси азота, а на поверхности насад 
ки, орошаемой кислотой, одновременное взаимодействие окисло! 
азота с водой и образование азотной кислоты. Вода, необходимая 
для получения кислоты, поступает в последнюю по ходу газа баш
ню. Противоток газа и водного раствора кислоты является глав 
ным условием получения кислоты возможно более высокой концен 
трации. Кислота, полученная в последней по ходу газа башне, по 
следовательно проходит башенную систему навстречу потоку газа 
Д вижение газа и жидкости в отдельных башнях может быть каъ 
параллельным, так и противоточным.

Получение кислоты, содержащей более 50—60% H N O 3, связаж 
с резким снижением производительности абсорбционных башен



Хаже при повышении содержания HNO 3 в готовой кислоте с 45 до 
0% производительность системы уменьшается в 1,5 раза.

Дальнейшее повышение концентрации получаемой кислоты свя
зно с еще более резким снижением производительности системы. 
Остановлено, что с точки зрения экономичности оптимальным со- 
;ержанием HNO3 в кислоте для систем, работающих при атмо- 
ферном давлении, является 45—52%.

Рис. 1V-32. Общий вид башенного отделения производства  
азотной кислоты.

Д ля уменьшения восстановительного действия окиси азота на 
зотную кислоту и повышения концентрации получаемой кислоты 
асто перед абсорбционной башней устанавливают окислительную 
1ашню. Изменение концентрации кислоты и окислов азота в от- 
1ельных башнях показано в табл. 35.

В первых по ходу газов башнях, где концентрация окислов азо- 
а высокая, реакция окисления N 0  кислородом воздуха не лимити
рует скорость поглощения окислов, так как в газах  преобладает



Таблица 35. Изменение концентрации кислоты и окислов 
азота в абсорбционных башнях

Н омер баш ни 
по ходу га за

К онцентрация
кислоты,

П роизводитель
ность башни» 
% от общ ей

Н а ч а л ь н а я  и 
кон еч ная  

концентрации  
окислов а зо та  

в баш н е.

5 2 - 4 8
4 6 - 4 2
3 6 - 3 3
2 6 - 2 4
1 6 - 1 2
8-6

2 0 - 2 8
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N O 2, а не N 0 .  Таким образом, в последних башнях скорость прс 
цесса лимитируется окислением N 0 .

Рассмотрение равновесия и кинетики реакций приводит к з< 
ключению о необходимости о с у щ е с т в л я т ь  п е р е р а б о т к  
н и т р о з н ы х  г а з о в  в а з о т н у ю  к и с л о т у  п р и  п о н и ж е !  
н ы х  т е м п е р а т у р а х .  Единственной реакцией, на которую п( 
нижение температуры влияет отрицательно, является эндотермич! 
ская реакция разложения азотистой кислоты. Однако эта реакц^ 
и при пониженных температурах не контролирует всего процесс 
получения азотной кислоты. Все остальные реакции, протекающ1 
при переработке окиси азота в азотную кислоту, являются экз( 
термическими, и при понижении температуры равновесие v 
смещается в сторону, благоприятную для образования азотной ки1 
лоты.

Понижение температуры способствует также увеличению сю 
рости реакций, в особенности реакции окисления окиси азота, ск( 
рость которой определяет общую продолжительность процесса m 
лучения азотной кислоты. Так, снижение температуры поглощени 
с 40 до 20° С позволяет повысить производительность системы 
1,5 раза , а понижение температуры с 40 до 0°С приводит к увелич' 
нию производительности в 2 раза. Понижение температуры проце! 
са поглощения позволяет получать более концентрированную азо' 
ную кислоту.

Необходимость охлаждения зоны поглощения следует хотя б 
из того, что температура нитрозного газа, содержащего 10% N( 
только вследствие протекания реакции окисления N 0  в NO 2 мож( 
повыситься до 200° С.

Количество тепла, которое выделяется при образовании азотнс 
кислоты

2NO +  Н2О +  1,50г =  2HNO3

составляет 57 960 кал.
.Если учесть тепло, отводимое от газа при охлаждении его в х( 

лодильнике-конденсаторе, и тепло, выделяющееся при конденсаци



lapoB воды (450 000 ккал/т),  то общее количество тепла, которое 
1еобходимо отня 1-ь от газа и кислоты, достигнет 1 ООО ООО ккал  на 

т H N O 3. При среднем повышении на 30° С температуры воды, ох- 
таждающей холодильник-конденсатор, и на 10° С воды в холодиль- 
1иках, охлаждающих кислоту, общий расход воды на 1 т H N O 3 CO- 
;тавнт;

450 000 . 558 000
30- 1000"^'10- 1000

=  15 +  56 =  71

И з общего количества тепла, выделяющегося в башнях, на до
га  первой башни приходится 35—60, на долю второй — 25—35 и 
la долю остальных башен 25—30%.

При поглощении окислов азота развитая поверхность, способ- 
;твующая более тесному соприкосновению газа  и жидкости, соз- 
1ается путем заполнения абсорбционных башен насадкой. Форма и 
)азмеры насадки в данном производстве имеют особенно большое 
;начение, так как процесс образования азотной кислоты протекает 
|десь через ряд стадий, связанных с окислением окиси азота в газо- 
юй ф азе  и растворением в орошающей жидкости двуокиси азота.

Степень окисления N 0  в NO 2 зависит от величины свободного 
|бъема, а количество поглощаемых окислов азота — от поверхно- 
:ти соприкосновения газа с жидкостью, орошающей башню. П о
тому основное требование, предъявляемое к насадке, — создание 
1аксимального свободного объема при одновременно сильно раз- 
1ИТОЙ поверхности поглощения. Вместе с тем насадка не должна 
1казывать  большого сопротивления движению газа и создавать бо- 
:овой распор башни, но в то ж е время должна обеспечивать равно- 
lepHoe распределение жидкости и газа по сечению башни, обла- 
;ать болыиои стойкостью к действию кислоты и газа и значитель- 
юй механической прочностью, поскольку высота слоя насадки 
ю жет достигать 25 м. Этим требованиям удовлетворяют керамиче- 
кие кольца. Характеристика применяемых колец приведена в 
абл. 36.

Таблица 36. Характеристика насадочных колец

Х арактер  загрузки  
колец

Р азм ер  колец, 
мм

Свободный
объем ,

И

П оверхность 
I жЭ колец, 

м2

Ч пело 
колец  в 

I Л|3 
н асадкн

М асса
1 JW3 

колец, 
кг

[равильными 150 X  150 X 15 73,7 39,2 280 578
рядами 120 X  1 2 0 Х  10 77,7 47,8 530 491

100 X 100 X 10 73,5 57.8 930 582
50 X  50 X  5 71,7 113,0 7 000 —

[авалем 100 X  100 X  10 79,6 44,5 715 449
50 X 50 X 5 77,8 91,0 5 630 490
25 X  25 X 3 75,5 180,5 46 600 530

Обычно сначала загруж аю т кольца большого размера, затем 
ольца среднего размера и, наконец, кольца малого размера



(25 X 25 X 3 мм),  которые укладывают слоем небольшой толщинь 
для равномерного распределения жидкости по насадке. Баш ню  за 
полняют насадкой на 85—80% ее объема.

Если исходить из соотношения скоростей окисления окиси азо
та и поглощения двуокиси азота, то в первых башнях, где cKopocTt 
окисления N 0  велика, следовало бы создавать насадку с развитор 
поверхностью, а в последних башнях, где скорость окисления мала 
устанавливать насадку с большим свободным объемом. Однако i 
практических условиях все башни абсорбционной системы запол
няют одинаковой насадкой.

Д ля  проведения чисто абсорбционного процесса на орошение 
башен следовало бы подавать такое количество кислоты, чтобь 
полностью смачивалась поверхность насадки, так как дальнейшее 
увеличение орошения малоэффективно. Однако в насадочных аб
сорбционных башнях количество орошающей кислоты должно оп
ределяться с учетом необходимости отвода всего выделяющегося i 
них тепла. Вследствие этого увеличение интенсивности орошения 
может дать большой эффект главным образом в первых по ход^ 
газа башнях, где образуется наибольшее количество кислоты и вы
деляется основная доля тепла.

Интенсивность (плотность) орошения выражается количество1У 
кубических метров жидкости, поступающей в течение 1 йа 1 м‘ 
поперечного сечения насадки или башни. Рекомендуется в первой 
и во второй башнях доводить плотность орошения до 10 м^1{м^-ч) 
в остальных башнях до 5— 7 м^1{м^-ч). Д аж е  при высокой плот
ности орошения температура кислоты, орошающей первую башню 
повышается на 3—5° С.

На изменение реакционного объема при абсорбции большое 
влияние оказываю т температурный режим, концентрация получен 
ной кислоты, соотношение между концентрацией окислов азота i 
концентрацией азотной кислоты, циркулирующей в башнях, содер 
жание кислорода в газах, характер насадки и плотность оро 
шения.

Увеличение числа башеи в системе дает возможность поддер 
ж ивать  наиболее благоприятное соотношение между концентра 
цией кислот, орошающих башни. На практике в систему включаю! 
не менее 6 — 7 поглотительных башен. При меньшем их числе удель 
ный реакционный объем значительно возрастает.

Поскольку окисление окиси азота является одной из наиболее 
медленно протекающих реакций процесса, большое значение имее! 
концентрация окиси азота и кислорода в газе. Если в башни к ни 
грозным газам  добавить воздух, с повышением концентрации кис 
лорода скорость окисления окиси азота вначале повышается, но этс 
в свою очередь приводит к разбавлению нитрозных газов. Прр 
большом количестве добавленного воздуха скорость реакции буде1 
снижаться. К ак показано выше, минимальный абсорбционный объ 
ем достигается при избытке кислорода в нитрозных газах  <в количе 
стве 5,25% Ог. Д л я  поддержания такого избытка кислорода необ
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ходим ввод в каждую башню соответствующего количества воз
духа. Чтобы не увеличивать расход энергии на продвижение газа 
через систему, в производственных условиях избыток кислорода 
снижают до 3—5%.

6. ТЕХНОЛОГИЧЕСКОЕ ОФОРМЛЕНИЕ ПРОЦЕССА АБСОРБЦИИ 
ОКИСЛОВ АЗОТА ПРИ ПОВЫШЕННОМ ДАВЛЕНИИ

Нитрозные газы, полученные контактным окислением аммиака под 
давлением, после отвода тепла реакции окисления N H 3 проходят в 
современных системах окислитель' окиси азота и теплообменник 
окислителя, затем холодильник-кон
денсатор и абсорбционную колонну.
Нитрозные газы, полученные кон
тактным окислением аммиака при 
атмосферном давлении, после от
вода тепла реакции и охлаждения 
поступают в турбокомпрессор. Д а 
лее их путь аналогичен нитрозным 
газам, полученным под давлением.

Д а ж е  небольшое повышение д а 
вления позволяет значительно уско
рить процесс образования азотной 
кислоты и тем самым сократить 
удельный реакционный объем. Если 
в системе с гранитными поглоти
тельными башнями поддерживают 
разрежение от О до 500 мм вод.  ст. 
во избежание утечек газа через не
плотности, то при установке метал
лических башен мол<но вести про
цесс под небольшим давлениел-i. В 
этом случае вентиляторы устанав
ливают не после поглотительных башен, а перед ними. Изменение 
абсорбционного объема при кислотном поглощении окислов азота 
обычного состава на 92% характеризуется следующими данными 
(на 1 т HN O 3 в сутки):

Давление, а т ............................................... 1 1,2 1,5 3,5
Требуемый объем, ж ® ............................  23 18 12 3

При проведении процесса под давлением 7 ат на прежних уста
новках реакционный объем составлял 2,2 м ,̂ в современных систе
мах — всего 0,55 на 1 г H N O 3 в сутки при поглощении окислов 
азота на 98%. Если весь процесс проводить под давлением (окис
ление аммиака и поглощение окислов азота),  в холодильнике-кон
денсаторе поглощается до 40—50% окислов азота. Вследствие это
го концентрация окислов азота, поступающих в поглотительную 
колонну, снижается до 5,5—6,5%.

" го t,o 60 so юо
Степень поглощения окислов азота, io

Рис. IV-33. Зависимость содер 
жания азотной кислоты в конден
сате от степени конденсации во
дяных паров и поглощения окислов 

азота:
/  — степень к о н ден сац и и  водяны х п а 
ров lOOO/o; 2 - т о  ж е , 900/о: 3 -  то  ж е, 
8 0 % ; - / - т о ж е ,  7 0 % ; 5 - т о  ж е, 6 0 % .



Изменение концентрации азотной кислоты в конденсате, обра
зующемся при охлаждении нитрозных газов, полученных окисле
нием аммиака воздухом, в зависимости от степени поглощения 
окислов азота представлено на рис. IV-33. Снижение концентрации

t o t o  оп,хоЗяте 
“ г'-’ , f гавы

Митроз-
^ые J
газьТ  ̂I

Па А-А

кислотт Уплотнение тарелки

Проволока^

Асбест-

Кислота

-~ввод доовуха

Рис. 1V-34. С хем а абсорбционной колонны с колпачковыми тарелками, рабо
тающ ей при 7 —8 ат: 

i  — о хл аж д аю щ и е  зм ееви ки : 2 —тар ел к и ; 5 —корпус колонны ; б ар б о таж н ы е  колпачки; 
5 —распорны е болты ; 6 —переливны е трубки.

окислов азота в нитрозных газах, поступающих в абсорбционную 
колонну, приводит к получению более разбавленной (слабой) азот
ной кислоты.

Тем пература начала конденсации паров воды из нитрозных га
зов в большой степени зависит от состава газа. Еще до начала кон
денсации паров воды в газовой фазе образуется азотная кислота,





количество которой зависит от степени окислепности газа. В связ 
с этим, по данным Катала, температура конденсации повышаете 
примерно до 100° С.

В промыишенности используются абсорбционные колонны 
колпачковыми тарелками, в настоящее время широкое применени

Рис. IV-36. Общий вид абсорбционных колонн для поглоще
ния окислов азота (установка Кюльмана).

находят колонны с ситчатыми тарелками и переливными стак; 
нами. Последние более эффективны и отличаются легкостью и прс 
стотой устройства.

Количество тарелок в абсорбционных колоннах, работающи 
под давлением, определяется заданной степенью поглощения оки( 
лов азота, концентрацией продукционной кислоты, температуро! 
составом нитрозных газов и другими условиями.
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Обычно в агрегат входит одна абсорбционная колонна, однако 
есть установки с двумя последовательно расположенными абсорб
ционными колоннами. На рис. IV-34 приведена схема абсорбцион
ной колонны с колпачковыми тарелками, работающей под давле
нием 7— 8 ат; а на рис. IV-35 схема абсорбционной колонны с сит- 
чатыми тарелками, работающей под давлением 3,5 ат. Общий 
вид абсорбционных колонн фирмы 
«Кюльман», используемых для по
глощения окислов азота, показан 
на рис. IV-36. й? 9S

Д иаметр отечественных абсорб- 
ционных колонн с ситчатыми тарел- ^ 96 
ками составляет 3—3,2 м, высота ^  
около 46 м. В колонне имеется 40 |  
тарелок ситчатого типа с диамет- ==
)ом отверстий 2 мм п шагом 8 мм.
1ри давлении 3,5 аг  производитель

ность колонны составляет 120 т/сут- 
ки, при давлении 7,3 ат — 2>Шт!сут
ки.

На рис. IV-37 показано измене
ние степени абсорбции окислов азо
та в поглотительной колонне в з а 
висимости от числа ситчатых таре
лок (данные В. И. Конвисара).

По данным Е. П. Сычевой, с 
увеличением высоты слоя жидкости 
на тарелках от 100 до 150 мм  сте
пень абсорбции возрастает пример
но на 4% '

В результате охлаждения отхо
дящего газа с 20 до 15° С степень
абсорбции окислов азота повышается на 8 %- Увеличение давления 
с 4,7 до 5,7 ат приводит к возрастанию степени абсорбции 
на 8 %.

Использование обогащенного кислородом воздуха для по
лучения азотной кислоты показало особенно высокую эффек
тивность применения кислорода. При повышении содержания 
кислорода в газовой смеси на 6 % концентрацию N H 3 можно 
увеличить на 2 %, при одновременном возрастании концентра
ции к:ислоты на 4% производительность колонны увеличивается 
на 40%.

Существенным недостатком процесса получения азотной кис
лоты под давлением является большой расход электроэнергии. 
Если расход энергии в башенных системах составляет 70— 
100 квт-ч на 1 г HN O 3, то в системе, работающей под давлением

8 ат, общий расход энергии будет равен 500—550 квт-ч без 
использования энергии выхлопных газов и 350—400 квт-ч при

Рис. IV-37. Зависимость степени 
абсорбции окислов азота от числа 
ситчатых тарелок в колонне (тем 
пература 37° С, высота перелива  
35 мм, концентрация кислоты 50%) 
при различных линейной скорости 

газа и давлении:
I — при 0,478 м!сек  и 5 а г ; 2 -  при  
0,258 л /с ек  и 3,5 ат ; 3 - п р н  О,ИЗ м/сек  

н 3,5 ат.



использовании энергии выхлопных газов, подогретых до 120— 
150° С перед расширением в турбодетандере.

В настоящее время удельный расход энергии стремятся снизить 
либо путем подогрева отходящих газов с последующим использо
ванием их в турбодетандере, либо за счет получения перегретого

пара высокого давления с 
последующим использова
нием их в паровой турбине.

Как показано на рис. 
IV-38, расход электроэнер
гии можно свести к нулю, 
если температура подогрева 
выхлопных газов составит 

500—550° С и давление их
гоо

« 5 в 7
Конечное давление сжатии нитрозных g турбодетандере снизится

SQ30&, А ^  1от 4 ат и более до 1 ат.
Этот метод использова

ния тепла реакции экономи
чески более выгоден, чем по
лучение пара более высоких 
параметров. В настоящее 

время проектируются установки как с использованием тепла реак
ции окисления аммиака (см. рис. П-13), так и тепла сгорания при
родного газа  при восстановлении окислов азота в выхлопных газах.

Рис. IV-38. Избыточная мощность на валу 
газовой турбины в зависимости от давле

ния нитрозных газов в системе:
I — при тем п ер ату р е  га за  на входе в газовую  тур

бину 600° С; 2 - т о  ж е, при 450° С.

Таблица 37. Х арактери стика  работы  установок по прои зводству  
азотн ой  кислоты

М ощ ность
Д ав л е 

ние
Концеи-
1* Я 1 т м ст

О бщ ая
степень

Расход на I т 
H N O 3

Фирмы агр егата , 
т Н Ы О з/с1/тки

абсорб
ции,
ат

1 [}<л ЦИл
H N O 3,

%
IlLllUtfibdO

ван ия
азота,

%
воды,

г
электро
энергии, 

кет- ч

«Г ранд-П аруас» (Ф ран
ция) ................................. 140 6 Д о  70 95,7 360 10

«Кюльман» (Франция) 350 3 ,7 -4 ,3 5 5 - 6 0 97,8 98 12
«Уде» ( Ф Р Г ) ................... 670 4 55 95 133 35

«М онтекатини» (И та
215 4 64 96,5 170 40

лия) ................................. 360 3 ,5 -4 ,5 5 3 - 6 2 94,5 230 2 5 0 -4 0  *
«Пеш инэ» (Франция) 
«Стамикарбон» (Г ол

670 3,5 60 95 100 50

ландия) ............................ 530 3 - 4 ,5 55 95 156 233
Г И А П  (С С С Р) . . . . 120 3,5 50 95 170 260

360 7,5 55 95,0 160 Р асход
газа

132

* 40 квТ 'Н  при паровой турбину.



в  табл. 37 приведена характеристика работы некоторых про
мышленных установок производства азотной кислоты.

Д ля  сравнительной оценки роли давления в производстве азот
ной кислоты приводятся данные английской фирмы M atthew  Hall 
E ng ineering  (табл. 38, 39).

Мощность одного агрегата составляет 100 т ННОз/сутки.

Таблица 38. Капиталовложения на один агрегат мощностью 100 т H fiO z/сутки
(в тыс. фунтов стерлингов)

Д авление
процесса,

ат

В оздуш ны й 
компрессор 
и газо в ая  

турбина

П аровая
турбина

К онтактны е
ап п араты

А бсорб
ционные

баш ни

О стальное
оборудован и е

Общ ие
кап и тало в л о 

ж ени я

4 153 79 58 218 115 623
5 156 67 51 168 115 557
6 159 63 46 136 115 519
7 162 64 42 114 115 497
8 165 66 39 97 115 482
9.5 170 70 35 80 115 470

Таблица 39. Себестоимость 1 т азотной кислоты (в ф унтах стерлингов) 
в зависимости от давления в систем е*
(мощность агрегата 100 т НЫО^/сутки)

Статьи расхода
Д авлен и е, ат

4 5 6 7 8 9,5

Энергия ....................... 7,31 7,31 7,31 7,31 7,31 7,31
Аммиак +  катализа

тор ............................ 0,99 0,87 0,87 0,79 0,86 1,16
!арплата, ремонт и 1,08 1,08 1,08 1,08 1,08 1,08

накладные расходы
\.мортизация (10%) . 1,83 1,64 1,53 1,46 1,42' 1,38

В с е г о  . . . 11,21 10,90 10,73 10,64 10,67 10,93

* в  м атериалах  фирмы статья  расходов по ам м и аку  и ка тал и за то р у  п ри веден а, по-види- 
юму, неправильно. Величина затрат находится в прям ой зависим ости  от величины  давле- 
:ия, а в приведенны х фирмой данных эта  закон ом ерность  отсутствует.

Из приведенных данных следует, что капитальные вложения в 
1роизводстве азотной кислоты с повышением давления непрерывно 
;нижаются. При увеличении мощности агрегата удельные капи- 
гальные затраты будут снижаться с повышением давления в еще 
)ольшей степени. Экономический оптимум давления в процессе 
экисления аммиака лежит, вероятно, около 4—8 ат, в процессе аб- 
:орбции окислов азота значительно выше, примерно 8— 15 ат, а в 
терспективе около 15—40 ат̂



7. УСЛОВИЯ ПОЛУЧЕНИЯ АЗОТНОЙ кислоты 
ПОВЫШЕННОЙ КОНЦЕНТРАЦИИ

Азотная кислота повышенной концентрации (65—70% HNO 3) нрИ' 
меняется для производства аммиачной селитры безупарочным спо
собом, при получении сложных минеральных удобрений и целого 
ряда нитросоединений.

По данным М. С. Витухновской, применение 6 0 % -ной азотно11 
кислоты вместо 4 5 % -ной в производстве аммиачной селитры позво
ляет снизить расход пара с 0,511 г до О и повысить производитель
ность аппаратуры на 128— 160%. Производство азотной кислоть 
повышенной концентрации связано с дополнительными расходами 
которые вполне себя оправдывают при последующем применение 
кислоты.

Получение азотной кислоты повышенной концентрации связанс 
с применением концентрированных нитрозных газов, а также с про
ведением абсорбции окислов азота при повышенном давлении у 
пониженной температуре.

Зависимость концентрации продукционной кислоты в предела> 
50—65% HNO3 при давлении 6,5 ат от концентрации нитрозных га
зов, поступающих в абсорбционную башню, можно приближение 
найти по уравнению:

С2 =6120ChnO3 =  6120

где C h n o ,  — концентрация продукционной кислоты, вес.%;
C nOj — концентрация окислов азота, поступающих в абсорб

ционную колонну, объемн.%.
В Советском Союзе разработано несколько способов пoлyчeни^ 

азотной кислоты повышенной концентрации
Схема абсорбционного узла системы получения азотной кисло 

ты повышенной концентрации (65% ), разработанная авторами со
вместно с В. И. Конвисаром, В. П. Сичковым, С. П. Сороко и др. 
приведена на рис. IV-39.

Если нитрозный газ, поступающий для производства азотной 
кислоты, хорошо окислен, продукционную кислоту получают в ниж 
ней части абсорбционной колонны. В случае плохо окисленного ни 
трозного газа в нижней части колонны происходит окисление о к н а  
азота за  счет кислорода и азотной кислоты;

2N0  + 02 = 2NO2 
N0 +  2HNO3 =  ЗЫОг +  Н2О

Вследствие расхода азотной кислоты на окисление N 0  и кон 
денсации паров воды из поступающих нитрозных газов концен 
трация HNO3 под первой тарелкой колонны будет более низкой 
чем на вышележащих. На верхних тарелках повышается концен 
трация HNO3, и кислота обогащается растворенными в ней окис 
лами азота. На 4— 6 тарелках достигается наиболее высокая кон 
центрация кислоты, а затем она снова резко уменьшается.



Поэтому, если исходный газ хорошо окислен, продукционная 
130ТНЗЯ кислота отбирается из нижней части абсорбционной ко- 
юнны; если же нитрозный газ окислен плохо, разбавленная (вслед- 
;твие реакции восстановления) азотная кислота из нижней части

Нитрозныс
газы

Рис. IV-39. Схема абсорбции окислов азота с получением азотной  
кислоты повышенной концентрации:

/ — скоростной холодильник; 2 — хо ;ю дильник-конденсатор; 5 —сеп аратор :
4 — регулировочный вентиль на линии нитрозного га за ; 5 —вен ти ль добавочного  
воздуха; 6  — абсорбционная колонна; 7 — регулировочны й вен ти ль на линии 
вы хлопного га за ; S — регулировочный вен ти ль подачи воды д л я  орош ения 
колонны : 9 —переливное устройство; /О —регулятор  уровня ки слоты ; — мер
ники продукционной кислоты; /2  —вен ти ль вы дачи  кислоты ; /3  — вен ти ль для  
перетока кислоты ; /4 —вентиль вы дачи  циркулирую щ ей кислоты  (циф ры , у к а 

занны е справа от колонны , о зн ачаю т номера тарелок).

(олонны подается на 8—9-ю тарелку, а продукционная кислота от
бирается с 3—5-й тарелки. И в том и в другом случае средняя 
lacTb абсорбционной колонны охлаж дается холодным рассолом.

Чтобы содержание окислов азота в отходящих газах  было не 
)олее 0,05% (степень абсорбции окислов азота 99,5% ), требуется 
t5—50 тарелок. Затрата  холода составит 400 тыс. кдж на 1 т про- 
1укционной кислоты.



Способ производства азотной кислоты повышенной концентра
ции (68—80% ), разработанный М. А. Миниовичем, Ж . М. Филипо
вой, А. П. Засориным и Ф. П. Ивановским с нашим участием, з а 
ключается в поглощении газообразных и жидких окислов азота е 
абсорбционной колонне, работающей при давлении 4—9 ат. Ж и д 
кие окислы азота, конденсирующиеся при охлаждении части ни- 
трозного газа, поступающего в колонну, вводятся в абсорбцион
ную колонну ниже зоны образования 50—63 % -ной кислоты. «Обед
ненные» нитрозные газы и часть обычного газа поступают на 7-к; 
тарелку колонны. Верхняя часть абсорбционной колонны охла
ж дается  рассолом до 2—5° С.

Большие возможности для производства азотной кислоты повы
шенной концентрации открываются при применении концентриро
ванных окислов азота, полученных комбинированным способом 
производства серной и азотной кислоты, предложенным нами сов
местно с А. Н. Цейтлиным и А. Я. Крайней. Концентрированные 
окислы азота получают контактным окислением аммиака кисло
родом в системе, предложенной нами совместно с М. А. Миниови
чем и А. П. Засориным.

Г. А. Скворцов, И. П. Кириллов и М. М. Караваев  рекомендую! 
для получения азотной кислоты повышенной концентрации погло
щать окислы азота 65—7 0 % -ной HNO3. При давлении 5 ат и тем
пературе около 0°С  азотная кислота такой концентрации способ
на поглощать нитрозные газы, окисленные всего лишь на 85—92% 
сама не подвергаясь разложению. Содержание NO2 в 65—70% -ног 
азотной кислоте может достигать 7,5%- При указанных условиях 
для переработки окислов азота в кислоту достаточно колонны с 
25 тарелками ситчатого типа.

И з практики известно, что в системе, работающей под давле
нием, для увеличения концентрации продукционной кислоты дс 
62,5% (вместо 58% ) число тарелок в абсорбционной колонне тре
буется увеличить с 35 до 47.

Азотную кислоту повышенной концентрации целесообразно по
лучать в комбинированных системах, так как парциальное давле
ние окислов азота, поступающих в абсорбционную колонну после 
отделения конденсата, наиболее высокое, больше, чем в системах 
работаю щ их под давлением, на 15—25%. В этих условиях равнове
сие процесса абсорбции двуокиси азота смещается в сторону об
разования азотной кислоты повышенной концентрации.

Ф ранцузская фирма «Кюльман» впервые начала получать 70%' 
ную азотную кислоту. В системе, предложенной этой фирмой, окиС' 
ление ам миака проводится воздухом при атмосферном давлении 
а абсорбция под давлением 4,4 ат. Отличительная особенность си 
стемы заключается в применении двух абсорбционных колонн, ра 
ботающих последовательно. К аж д ая  колонна диаметром 5 ж и вы 
сотою 30 м имеет 29 тарелок специальной конструкции. На тарел
ках располагаю тся змеевики, по которым проходит испаряющийс5 
аммиак. Степень окисления окиси азота, поступающей в абсорб



ционную колонну, очень высокая. Абсорбция окислов азота дости
гает 99%. По данным фирмы, в связи с переходом к производству 
70%-ной HNO3 вместо 50%-ной абсорбционный объем увеличился 
на 10— 15%.

Исследования процесса окисления аммиака при высоком д ав 
лении показали, что при о.хлаждении газа после конвертора в хо
лодильнике образуется конденсат высокой концентрации (табл. 40).

Таблица 40. Зависимость концентрации кислотного конденсата от условий  
процесса (средние величины)

Время 
пребы ва

ния 
газа  в хо 

лодиль
нике, 
сек

П ар ц и ал ь
ное 

давление 
N 0  в 

начальном 
газе, 

ат

Т ем пера
тура

конден
сата ,

°С

С одерж а
ние 

HNO3 в 
конден

сате,

Врем я 
п р еб ы ва 

ния 
газа  в хо 

лоди ль
нике, 

сек

П арц и аль
ное 

давление 
N 0  в 

начальном 
газе, 

ат

Т ем п ера
тура

кон ден 
сата .

С одерж а
ние 

H N O 3 в 
кон ден 

сате ,
%

5.8
7.9
3.5 
1,17
6.5 
2,8

0,728
0,755
0,773
0,790
1,40
1,43

20
20
28
58
23
42

60
61.7 
59,0 
56,2 
6^5
61.8

4,3
1,7

12,4
7,2
3,85

1,53
1,59
3,39
3,66
4,15

23
44
25
3>
29

63.2 
60,9
70.3 
68,2 
66,0

Концентрация конденсата при давлении 50 ат в течение вре
мени, необходимого для снижения температуры газа  до 30° С, до
стигает 70% HNO3. Теоретически возможная концентрация HNO3, 
согласно уравнению

NH3 + 2О2 — HNO3 "1- Н2О
составляет

77,8%6 3 +  18
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МЕТОДЫ ОБЕЗВРЕЖИВАНИЯ 
ОТХОДЯЩИХ НИТРОЗНЫХ ГАЗОВ

1. ОСНОВНЫЕ СПОСОБЫ УСТРАНЕНИЯ ВЫБРОСА 
ОКИСЛОВ АЗОТА В АТМОСФЕРУ

Загрязнение воздуха выбросами отходящих газов химических пред
приятий, в том числе и окислами азота, наносит большой вред 
близлеж ащ им районам, растительному и животному миру. Из-за 
увеличения коррозии сокращается срок службы строений, машин, 
аппаратов и приборов. Загрязнение воздуха ухудшает качество то
варов и продуктов, вызывает различные заболевания.

Ущерб, причиняемый загрязнением атмосферы, например, в 
США достигает 150 долл./год на душу населения. В пашей стране 
ведется интенсивная борьба за устранение выбросов вредных газов 
в атмосферу и слива отходов производства в водоемы и реки.

Предельно-допустимое среднесуточное содержание окислов 
азота в пересчете на N2O5 в атмосферном воздухе населенных мест 
не должно превышать 0,1 мг1м^ при одновременном соблюдении 
требования о разовом максимальном содержании окислов азота не 
выше 0,3 мг/м^.

В связи с этим проводятся обширные исследования, которые 
долж ны привести к обеспечению высоких санитарных требований 
к работе азотных предприятий страны.

Ведутся исследования по улавливанию окислов азота с целью 
их полезного использования или полного их разложения до элемен
тарного азота перед выбросом в атмосферу.

Вопросы борьбы за  уменьшение и полное прекращение выбро
сов окислов азота в атмосферу должны решаться применительно к 
условиям каждого завода. Нилче приведены основные направления 
этой борьбы:

1. Р азработка  технологического рел<има и определение опти
мального удельного объема абсорбционных колонн, что позволило 
бы повысить степень использования окислов азота и резко сокра
тить выбросы их в атмосферу. К этим мероприятиям относится 
проведение процесса абсорбции окислов азота при более высоком 
давлении и низких температурах и использование кислорода для 
получения концентрированных окислов азота.

2 . Применение абсорбентов в виде растворов щелочей, аммиа
ка, серной кислоты, карбоната аммония и др., обладающих способ
ностью поглощать менее окисленный газ в виде N2O3, или солей 
двухвалентного ж елеза, способных поглощать газ в виде N 0 .



3. применение адсорбентов: силикагеля, угля и др., обладаю 
щих способностью поглощать газ в виде N 0  и N2O3.

4. Использование методов каталитического разложения окислов 
азота или каталитического их восстановления до азота и аммиака.

5. Установка для выброса окислов азота высоких труб, с по
мощью которых газы можно рассеивать в большом объеме атмо
сферы.

Каждый из этих способов связан с высокими экономическими 
затратами и большими трудностями. Например, для того чтобы в 
отходящих газах снизить содержание окислов азота с 0,25 до 
0,05%, т. е. повысить степень кислотной абсорбции с 97,5 до 99,5% 
в системах, работающих под давлением 3,5—4 аг, требуется вдвое 
увеличить удельный объем абсорбционных колонн.

Установка каталитического восстановления окислов азота с по
мощью природного газа повьпиает себестоимость азотной кислоты 
примерно на 10— 1 2 %-

2. ЩЕЛОЧНОЕ ПОГЛОЩЕНИЕ ОСТАТКОВ ОКИСЛОВ АЗОТА 
ПОСЛЕ КИСЛОТНОГО ПОГЛОЩЕНИЯ

В башенном способе производства азотной кислоты, связанном с 
окислением аммиака и поглощением образующихся окислов азота 
при атмосферном давлении, требуются большие реакционные объе
мы абсорбционной системы.

В производственных условиях не стремятся к полной абсорб
ции окислов азота водой или растворами азотной кислоты. При 
увеличении степени поглощения окислов азота снижается расход 
сырья, но одновременно сильно возрастают амортизационные р ас
ходы. Оптимальная степень использования окислов азота в про
изводстве азотной кислоты определяется минимальной себестои
мостью продукции. Д л я  систем, работающих при атмосферном 
давлении, степень абсорбции колеблется между 96—97% , а для 
систем, работающих при давлении 8 от, — между 98—99%.

Д ля достижения возможно больших выходов окислов азота при 
повышенной производительности поглотительных установок в з а 
водской практике используют различные методы улавливания 
остатков нитрозных газов, заменяя воду другими поглотителями. 
Практическое применение могут иметь только те вещества, кото
рые способны поглощать менее окисленный газ (например, трех- 
окись азота, для образования которой требуется значительно мень
ше времени, чем для образования четырехокиси азота) и могут 
абсорбировать окислы азота с большей скоростью, чем водные 
растворы азотной кислоты. Такими поглотителями оказались р ас 
творы щелочей и растворы серной кислоты. Особое значение 
имеют растворы щелочей, которые при поглощении окислов азота 
образуют необходимые для промышленности и сельского хозяйства 
азотистокислые и азотнокислые соли. Поэтому почти на всех м ощ 
ных азотнокислотных установках, работающих по башенному



способу при атмосферном давлении, остаточные окислы азота, со
держащ иеся в нитрозных газах после поглои^ения их водой с обра
зованием азотной кислоты на 90—92%, улавливаются щелочами. 
Практически щелочами дополнительно улавливается б—7% окис
лов азота. Применение щелочного поглощения повышает степень 
общего использования окислов азота до 98—99% и способствует 
улучшению условий труда на азотнокислотных заводах. Улавли
вание остаточных окислов азота щелочами применяется во многих 
системах, работающих под давлением.

Реакции, протекающие при поглощении окислов азота раство
рами щелочей, можно представить следующими уравнениями (для 
абсорбции раствором углекислого натрия);

2NO2 -f- Н2О =  HNO3 +  H NO 2 
2HNO3 +  МагСОз =  2NaN03 4- HjO +  СО^
2 H N O 2 +  N a jC O a  =  2 N a N 0 2  - f  H j O  - f  C O 2

Суммарное уравнение:
2NO2 -f  N ajC O j =  NaNOj +  NaN O j -f COj

Реакции поглощения трехокиси азота 
N2O3 -f Н2О = 2HNO2 

2H NO2 Ч- NaaCOa =  2N aN 02 -t- HjO -f COj

Суммарное уравнение:
N2O3 + Ма2СОз = 2NaN02 + COj

Сравнение реакций, протекающих в кислой среде (см. стр. 123), 
с приведенными выше реакциями показывает, что при щелочном 
поглощении устраняются недостатки кислотного поглощения, свя
занного с выделением окиси азота, малая скорость окисления ко
торой сильно затрудняет ее использование.

Коэффициенты абсорбции окислов азота раствором едкого нат
ра, определенные авторами при различном соотношении между 
окисью и двуокисью азота в газе, приведены в табл. 41.

Давлением окислов азота над водными растворами щелочей 
молено пренебречь, поэтому расчет скорости поглощения окислов 
азота производится по уравнению:

\п { \ — у ) =  — k q —  ^  — kqx

где k — коэффициент скорости абсорбции (количество окислов 
азота, поглощаемых в одну секунду 1 поверхности на
садки, смоченной жидкостью);

9 — поверхность 1 насадки,
Q — свободный объем башни в части, заполненной насад

кой, м̂ -,
V — объемная скорость проходящих газов, м^!сек\ 
г/ — степень абсорбции, доли единицы; 
т — продолжительность поглощения, сек.



Таблица 41. Степень абсорбции и коэффициенты к  скорости абсорбции  
окислов азота 20%-ным раствором NaOH при различном отношении N 0 :  NOa

в газе и 25° С
(продолжительность поглощения 7 сек)

О тнош ение N 0  : NO2

0 18,8 25 so 65 75 81,3 90
100 81.2 75 50 35 25 18,7 10

При 296 NO -bNOs

44,7 52,8 54,0 61,6 61,2 51,0 40,0 21,0

23,1
0,765

34,0
0,97

58,0
1,01

60,7
1,24

59,3
1,23

50,0
0,928

39,5
0,65

20,5
0,303

0,359 0,538 0,623 1,21 1,16 0,897 0,65 0,299

Общая степень аб
сорбции, 96 . . .  . 

Степень абсорбции  
с получением  
NaNOj, % . . . . 

к - W  общий . . . . 
с получением  

N a N O a .................

Общая степень аб
сорбции, % . . .  . 

Степень абсорбции  
с получением  
МаЫОг, % . . .  ■ 

k ■ 10® общий . . . . 
k - W  с получением  

NaNOj.................

33.0

17,2
0,517

0,245

При

41,0

29,0
0,682

0,442

NO +  N O ,

44,2

34,9
0,757

0,554

54,0

«53,8
1,01

0,993

53,0

52,0
0,97

0,964

47,0

46,5
0,823

0,818

39,2

39,0
0,644

0,64

21,0

20,5
0,303

0,299

Во всех случаях коэффициенты скорости абсорбции эквимоле
кулярной смеси окиси и двуокиси азота (N 0  +  NO2) намного 
больше коэффициентов скорости абсорбции двуокиси азота такой 
же концентрации (считая на элементарный азот). С повышением 
содержания окислов азота различие между коэффициентами 
уменьшается.

Коэффициенты скорости абсорбции окислов азота такж е уве
личиваются с понижением концентрации щелочи, вплоть до при
ближения к нейтральной реакции поглотительного раствора .В  ней
тральной и особенно в кислой среде скорость абсорбции снова 
уменьшается, причем в водной или азотнокислой среде двуокись 
азота поглошается быстрее трехокиси.

Следует отметить, что в заводских условиях получение щело
ков повышенной концентрации и снижение в связи с этим расхода 
энергии на упаривание имеют важное звачение. С этим обстоя
тельством необходимо считаться в большей мере, чем со сниже
нием скорости абсорбции при получении щелоков высокой кон
центраций.

Скорость абсорбции окислов азота раствором углекислого нат
рия несколько меньше, чем раствором едкого натра, так как выде
ляющаяся из соды двуокись углерода замедляет поглощение



двуокиси и в особенности трехокиси азота. Скорость абсорбции 
окислов азота растворами Щелочей увеличивается с повышением 
давления газа.

В. Е. Горфункель и Я. И. Кильман определили коэффициенты 
k скорости абсорбции окислов азота известковым молоком, содер
жащ им 6,3 г/л СаО, 135 г/л C a (N 0 2 ) 2, 132 г/л Са(ЫОз)г, при р аз 
ной линейной скорости газа  w:

W, M j c e K ................................................... 0,1625 0,2438 0,650
Л - 10®, л - 2 - с е к - ’ ............................ 0,795 1,182 2,775

При линейной скорости газа 0,325 м/сек  и времени пребывания 
в насадочной башне 11,1 сек  зависимость степени абсорбции окис
лов азота известковым молоком, содержащим 6 г /л  СаО, от нако
пления в циркулирующем растворе нитрита и нитрата кальция вы- 
р ал о ет ся  следующим уравнением;

а  =  100 — 0,1042 С
где С — суммарное содержание нитрита и нитрата кальция в рас
творе, %.

X. Пурцеладзе с сотрудниками разработал способ поглощения 
окислов азота из отходящих нитрозных газов при помощи гидро
окиси марганца М п(О Н )г. Было установлено, что образующийся 
при поглощении нитрит марганца способен разлагаться или окис
ляться до нитрата марганца, что вполне возможно при проведении 
процесса в кислой среде. Данный способ отличается тем, что от
работанный поглотитель регенерируют аммиаком, в результате 
получается 20—30%-ный раствор нитрата аммония.

Обширные исследования кинетики поглощения окислов азота 
растворами соды в барботажных аппаратах, работавших по пен
ному режиму, проведены М. Е. Позиным, Б. А. Копыловым и 
Г. Б. Бельченко, которые установили, что в этих условиях .погло
щение окислов азота растворами соды происходит в несколько раз 
интенсивнее, чем в башнях с насадкой.

М. Л. Варламов и Я. И. Старосельский определили эффектив
ность поглощения окислов азота низкой концентрации раствором 
соды в газлифтном аппарате. При абсорбции окислов азота, со
держащ их 0,22% N 0  и 0,90% NO2, при 25°С и концентрации со
ды в поглотительном растворе 50,5 г /л  коэффициент абсорбции 
^общ изменялся от 6000 до 17 000 кг/{м^-ч-атм)  при изменении 
объемной скорости газа  от 4,5 до 2,8 л/мин.

С практической точки зрения основной задачей является по
глощение окислов азота низкой концентрации (от 0,3 до 1%). В 
этом случае для дополнительного улавливания щелочами 5% окис
лов азота при атмосферном давлении, т. е. чтобы довести степень 
общего поглощения с 94 до 99%, требуется 14—22 реакцион
ного объема на 1 т аммиака, окисляемого в сутки. При увеличе
нии доли щелочного поглощения за счет сокращения доли кислот
ного поглощения возможна переработка окислов азота большей 
концентрации, чем 1 % (до 3°/о).



Расчеты показывают, что при плотности орошения раствором 
едкого натра, равной 5 м^1ч на 1 сечения башни, повышение 
температуры газа и жидкости при поглощении газа, содержащего 
1% NO2, составит 8,4° С, а при содержании в газе 1% N 0  +  NO 2 
температура повысится на 6,5° С. С повышением концентрации 
окислов азота температура циркулирующего раствора и газа соот
ветственно повышается.

В установках, предназначенных для поглощения окислов азота 
растворами щелочей, в щелочных башнях одновременно проте
кают два процесса: окисление окиси азота и абсорбция получен
ных окислов азота растворами щелочей, происходящая в основном 
при соприкосновении газа с жидкостью *. Степень окисления N 0  
в NO2 пропорциональна свободному объему, занимаемому газовой 
фазой, а количество поглощенных окислов азота пропорционально 
поверхности соприкосновения нитрозных газов с жидкой фазой, 
поэтому основным требованием, предъявляемым к насадке, яв
ляется создание максимального свободного объема в башне при 
наиболее развитой поверхности, образуемой насадкой.

При одновременном протекании реакции окисления N 0  и аб
сорбции окислов азота скорость реакции окисления уменьшается 
еще быстрее, так  как одновременно с двуокисью азота, образо
вавшейся в процессе окисления, поглощается эквивалентное коли
чество N 0 . Таким образом, концентрация N 0  в газе снижается, 
скорость окисления ее еще больше уменьшается, что в свою оче
редь замедляет поглощение окислов азота.

Скорость окисления N 0  при самостоятельном протекании ре
акции больше, чем при сопутствующем этому процессу поглоще
нии полученных окислов азота растворами щелочей. Разница ско
ростей окисления тем больше, чем выше степень использования 
окислов азота. Так, при окислении окиси азота на 49% скорость 
самостоятельного процесса окисления N 0  в 25,5 раза  больше 
скорости этого процесса с одновременным поглощением получен
ных окислов азота:

1 -  а  1 -  0,49
1 -  2а 1 -  2 • 0,49

= 25,5

По технологическим соображениям выгоднее абсорбировать 
окислы азота в виде N2O3, которая быстрее образуется и легче по
глощается щелочью, а затем перерабатывать азотистокислые соли 
в азотнокислые. Это обстоятельство имеет наибольшее значение 
при переработке газов низкой концентрации.

На практике в щелоках образуется от 10 до 30% азотнокислых 
солей от общего их количества, что объясняется прежде всего в за 
имодействием окислов азота с парами воды, в результате которого 
образуется азотная кислота, поглощ аемая раствором щелочи.

* В некоторых условиях (температура и давление) и при соответствующем
конструктивном оформлении процесс окисления окиси азота может протекать 
и в жидкой фазе.



Частично это происходит вследствие того, что нитрозные газы уно
сят в щелочные башни брызги и пары азотной кислоты, а также 
вследствие процесса инверсии азотистокислых солей в башнях.

Д ля  раздельного проведения этих процессов перед ш^елочными 
поглотительными башнями устанавливают специальную окисли
тельную башню. С учетом взаимодействия окислов азота и паров 
воды в ш,елочных башнях, приводящего к образованию HNOg и 
H N O 2, степень окисления газа в окислительной башне должна 
превышать 60%. Избыток N O 2 должен соответствовать количеству 
N 0 ,  полученной при разложении HNO2 в газовой фазе.

С целью увеличения производства нитрита натрия и общего 
повышения степени абсорбции окислов азота А. Я. Крайняя ре
комендует ставить одну окислительную башню перед первой ще
лочной башней с тем, чтобы окисление NO проходило здесь на 
35—40%- Вторую окислительную башню следует устанавливать 
перед второй щелочной башней с учетом того, что оставшаяся 
окись азота окисляется на 60%. В этом случае выход нитрита нат
рия будет значительно больше.

С. И. Ганз предлагает слабо окисленный нитрозный газ обога
щать перед щелочной абсорбцией чистой двуокисью азота (от
ношение N 0  : NO2 =  1 : 1). Это должно привести к более полному 
поглощению окислов азота и уменьшению выброса отходящих нит- 
розных газов в атмосферу.

К ак уже упоминалось, при одновременном протекании реак
ции окисления окиси азота и поглощении окислов азота необхо
димо в башнях щелочного поглощения применять такую насадку, 
которая при максимальной поверхности имеет максимальный сво
бодный объем. Иное требование предъявляют к насадке при р аз
дельном проведении процесса окисления окиси азота в окислитель
ной башне и последующей абсорбции окислов азота в поглотитель
ных башнях. В этом случае назначением щелочных башен является 
только поглощение окислов азота, и здесь необходимо применять 
11асадочные кольца меньшего размера с большой удельной поверх
ностью (50 X 50 X 5 жти и 25 X 25 X 3 мм).

Н аиболее надежным способом увеличения скорости абсорбции 
является повышение скорости газа в башнях. При уменьшении 
времени пребывания газа  в поглотительной башне с 28 до 7 сек, 
т. е. в 4 раза, степень поглощения уменьшается всего на 10— 15%. 
О днако повышение скорости газа должно быть особенно эффек
тивно при раздельном и последовательном проведении процессов 
окисления NO и абсорбции окислов азота. Увеличение линейной 
скорости газа, применение насадки с большой поверхностью и р аз
дельное проведение реакции окисления N 0  и абсорбции окислов 
азота являются важными элементами интенсификации процесса 
щелочного улавливания окислов азота.

Н а  некоторых заводах нитрозные газы после кислотного погло
щения в колоннах под давлением 5 ат подвергаются щелочной 
абсорбции в двух последовательно соединенных насадочных баш 



Нитрит-нитратные

нях с поверхностным орошением известковым молоком. При этом 
улавливается до 6 % общего количества окислов азота, поступив
ших из контактного отделения на абсорбцию.

Следует, однако, указать, что щелочная абсорбция окислов 
азота имеет большое значение главным образом для установок, 
работающих при атмосферном д ав 
лении.

Как показали исследования Д. Я- 
Иткипой и М. А. Миниовича, скорость 
абсорбции окислов азота растворами 
щелочей в колонке с решетчатой т а 
релкой с шириной прореза 2 мм и сво
бодным сечением, равным 11%, выше, 
чем в колонке с кольцевой насадкой.
Коэффициент скорости абсорбции k 
для колонки с решетчатой тарелкой 
при концентрации окислов азота 0,81% 
составляет 1010 , а для колонки с 
кольцевой насадкой (50 X 50 X 5 мм)
266 кг1 {м^ ■ ч ■ ат).

Абсорбционные колонны с решет
чатыми тарелками провального типа 
особенно эффективны при абсорбции 
окислов азота раствором гидроокиси 
кальция. Авторы рекомендуют тарел 
ки с шириной щели 4 мм и свободным 
сечением 15%. В случае абсорбции 
окислов азота растворами кислоты 
применение решетчатых тарелок ме
нее эффективно, чем ситчатых; послед
ние позволяют изменять скорость газа 
в более широком интервале, чем ре
шетчатые.

При современном технологическом 
процессе поглощения окислов азота 
растворами щелочей всегда получает
ся смесь азотистокислой и азотнокис
лой солей (так называемые нитрит-
ннтратные щ елока).  В результате упаривания полученных щ ело
ков образуется смесь, содерл<ащая 10—30% азотнокислых и 90— 
70% азотистокислых солей. Путем фракционной кристаллизации 
из раствора солей можно выделить нитрит натрия.

Чаще всего полученные щелока и оставшиеся после выделения 
ЫаЫОг соли подвергаются окислению азотной кислотой. Этот про
цесс называется и н в е р с и е й .  При этом протекают следующие ре
акции:

NaNOa + HNO3 = NaNOj Ч- HNOj 
3HNO2 = HNOa H2O + 2N0

Рис. V-1. Схема установки 
непрерывной инверсии нитрит- 

нитратных щелоков:
1 — р азбры зги ваю щ ее устройство;
2 — и нверсионная колон н а; S — отду- 
вочная  колон на; 4  —отделитель

ш л ам а ; 5  —насос.



С уммарная реакция может быть выражена уравнением 
3 N aN O 2 + 2H N 03  =  3NaNO3 +  H 20 +  2 N 0  - 3 3 .1  кдж ( - 7 ,9 3  ккал)

И. Р. Кричевский и Л. М. Канторович показали, что скорость 
инверсии определяется скоростью разложения азотистой кислоты, 
образующейся в ходе реакции. При этом раствор сильно пересы
щается выделяющейся окисью азота, пересыщение в 25—70 раз 
превышает общую растворимость N 0  в растворе в условиях рав
новесия. Скорость разложения азотистой кислоты сильно увели
чивается с повышением температуры, а такж е с понижением пар
циального давления N 0  и при интенсивном пропускании газа 
через раствор.

При инверсии нитритных щелоков в области высоких темпера
тур скорость процесса контролируется, как показали авторы со
вместно с Е. Г. Седашевой, не скоростью разложения азотистой 
кислоты, а, по-видимому, скоростью десорбции образовавшейся 
окиси азота.

Д л я  процесса инверсии щелоков нитрита натрия (350 г/л) 
4 8 % -ной азотной кислотой в инверторе насадочного типа при 
100° С авторы определили, исходя из уравнения первого порядка, 
следующие константы скорости инверсии:

И збыток азотной кислоты, % .......................  О 15 25 40
Константа скорости инверсии, се/с” ‘ . . . 0,042 0,101 0,140 0,231

В качестве инвертора применяется колонна тарельчатого типа. 
Поступающие в нее нитрит-нитратные щелока и азотная кислота 
предварительно подогреваются, для поддержания температуры 
щелоков в пределах 80— 105°С в инвертор вводится острый пар. 
Процесс ведут в избытке азотной кислоты (рис. V-1).

Выходящие из инверсионной колонны щелока содержат около 
4— 5% свободной азотной кислоты. В отдувочную колонну по
дается воздух или кислород. Газы, выходящие из инверсионной 
колонны, используются в производстве концентрированной азот
ной кислоты. Газы из отдувочной колонны направляются в си
стему кислой абсорбции. Избыток кислоты в инвертированных 
щелоках нейтрализуется содой.

Полученные после инверсии щелока обычно направляют на 
упаривание и кристаллизацию. Образующиеся кристаллы содер
ж ат  до 99—99,5% азотнокислой соли.

Анализируя данные о скорости образования азотной кислоты, 
скорости абсорбции окислов азота растворами щелочей и инвер
сии растворов, содержащих азотистокислые соли, в зависимости 
от соотношения кислотного и щелочного поглощения окислов азо
та, можно прийти к выводу, что при комбинировании кислотного 
и щелочного поглощения окислов азота могут быть достигнуты 
(при определенном соотношении выработки азотной кислоты и ее 
солей) минимальное время протекания процесса и минимальный 
объем абсорбционных башен.,



в  настоящее время осуществлен способ, по которому непосред
ственно в щелочных башнях получают более концентрированные 
щелока, чем указано выше. По этому способу циркулирующие 
щелока донасыщают содой или, в случае абсорбции известковым 
молоком, известью. Это возможно потому, что растворимость нит
рита и нитрата натрия в воде больше растворимости соды. Так, 
при 30° С растворимость МаЫОг составляет 48%, растворимость 
NaNOg 49%. Отсюда следует, что полученные после поглощения 
окислов азота щелока очень далеки от насыщения.

В литературе описаны многочисленные исследования по улав
ливанию окислов азота из отходящих нитрозных газов с помощью 
растворов аммиака. Однако образование аэрозолей солей аммо
ния и распад нитрита аммония по реакции

NH4NO2 =  N2 4- 2НгО

приводили к больщим потерям как аммиака, так и окислов азота.
Наиболее перспективно поглощение окислов азота растворами 

карбоната аммония с образованием нитрита аммония;
N0  +  N©2 +  (МН4)гСОз =  2NH4NO2 -I- СО2 +  2Н2О

В целях ускорения процесса окисления окиси азота до отноще- 
ния N 0  : NO 2 =  1 и уменьшения скорости разложения N H 4NO2 
процесс нужно проводить при О— 10° С. По данным Д. Я. Иткиной, 
М. А. Миниовича и др., скорость распада нитрита аммония при 
О— 10° С очень мала, поэтому раствор нитрита аммония можно 
хранить при таких температурах длительное время (например, с 
целью получения сульфата гидроксиламина).

Авторы совместно с Б. Н, Гущиным изучали скорость абсорб
ции окислов азота растворами карбоната аммония в колонке с 
орошаемой поверхностью при атмосферном давлении. Линейная 
скорость газа составляла 0,43 м!сек.  Коэффициенты скорости аб 
сорбции (в см1сек) были рассчитаны по уравнению:

k =  ^ 2 , 3 \ g  *1 - а
где р — радиус свободного объема насадки, см\ 

т — время абсорбции, сек\ 
а — степень абсорбции, доли единицы.
Ниже приведены коэффициенты скорости абсорбции окислов 

азота растворами карбоната аммония (150 г/л) при различной 
температуре:

30“ с 20° с 10° с 2° с
Коэффициент скорости абсорбции N 2O 3 . . 0,126 0,154 0,183 0,195 
Коэффициент скорости абсорбции  

N 203 -}-NO 2 ............................................................  0,146 0,182 0,215 0,232

По данным М. Л. Варламова и Г. А. М анакина, при поглоще
нии окислов азота (N 0  Ч- NO2) слабым аммиачным раствором 
можно достигнуть 90% степени очистки отходящих газов и довести 
среднее содержание окиси азота в них до 0,03%-



Во французском патенте предложено применять для поглоще
ния окислов азота водные растворы сульфита и бисульфита ам 
мония;

N 2O 3 - f  4 ( N H 4 ) 2 S 0 3  -Ь З Н 2О  =  2 ( N H , S 0 3 ) 2 N ( 0 I 1) -Ь 4 N H 4 0 H  

N2O3 -f 4NH4HSO3 =  2(NH4S03)2N(0H) +  Н2О 
NH4HSO3 NH4OH =  (NH4)2S04 -f H2O

В результате образуется аммонийная соль гидроксилаыипо- 
сульфоновой кислоты. Реакции протекают с большой скоростью. 
Процесс необходимо проводить в избытке сульфита и бисульфита 
аммония. Очищенные газы содержат 0,05% окиси азота и 
50 мг1м^ сернистого ангидрида (за счет частичного разложения аб 
сорбента).

С. Н. Ганз, М. Е. Позин и др. рекомендуют поглощать окись 
азота раствором FeCls. В целях предотвращения окисления двух
валентного железа до трехвалентного очищаемые газы не долм<ны 
содержать кислород. Выделяющаяся после регенерации раствора 
окись азота может быть использована для получения азотной кис
лоты высокой концентрации.

На некоторых заводах, для очистки газов от окислов азота при
меняется концентрированная серная кислота.

3. ПРИМЕНЕНИЕ СОРБЕНТОВ ДЛЯ ПОГЛОЩЕНИЯ ОКИСЛОВ АЗОТА

В настоящее время широко изучается процесс очистки отходя
щих нитрозных газов от окислов азота методом адсорбции твер
дыми сорбентами. При последующей десорбции из сорбента выде
ляются концентрированные окислы азота.

Адсорбция окислов азота проводится при пониженных темпе
ратурах, а десорбция их при повышенных, что обусловлено тер
модинамическими и кинетическими закономерностями процесса.

Е. А. Казакова исследовала процесс обогащения малоконцент- 
рировапных нитрозных газов в аппаратах с кипящим слоем сор
бента. Применение движущего слоя сорбента дает возможность 
осуществлять непрерывный процесс на основе раздельного процес
са адсорбции и десорбции.

Принципиальная схема обогащения отходящих нитрозных га
зов методом адсорбции и десорбции в кипящем слое сорбента, р аз
работанная Е. А. Казаковой, приведена на рис. V-2.

Нитрозный газ охлаждается до 10° С и частично осушается. 
Д альнейш ая осушка газа проводится в кипящем слое сорбента с 
последующей регенерацией его в другом аппарате. Затем окись 
азота подвергается каталитическому окислению до двуокиси азо
та, последняя адсорбируется кипящим слоем сорбента. Сорбент, 
насыщенный двуокисью азота, поступает на десорбцию окислов 
азота и после регенерации возвращается вновь на адсорбцию 
окислов азота.

Лучшим сорбентом в процессах осушки газа, адсорбции окис
лов азота и каталитического окисления окиси азота является си



ликагель, адсорбционная емкость которого равна 1,5 вес. % от 
массы адсорбента.

Продуктивная работа сорбента в кипящем слое ограничивается 
нижним пределом скорости газового потока (критическая ско
рость псевдоожижения Шкр), при которой масса частиц переходит 
во взвешенное состояние, и верхним пределом скорости потока 
газа (предельная скорость Шд), при которой частицы сорбента 
уносятся потоком газа.

Влажный

Рис. V-2. Принципиальная схем а обогащ ения нитрозных газов методом  
адсорбции в кипящем слое сорбента.

Устойчивость взвешенного слоя определяется для мелких ча
стиц (ламинарная область) соотношением wJ wkx, =  78— 100, а для 
крупных частиц (турбулентная область) соотношением U)„/tiy,jp«=’8,5.

Д л я  кипящего слоя рекомендуют применять частицы размером 
0,2—0,05 мм, которые переходят во взвешенное состояние в устой
чивой ламинарной области.

Влияние температуры адсорбции на количество а (в г )  дву
окиси азота, поглощенной силикагелем, приведено на рис. V-3.

При наличии влаги в нитрозном газе скорость адсорбции уве
личивается. Это объясняется тем, что в порах сорбента одновре
менно с физической адсорбцией происходит взаимодействие по
глощенной воды с двуокисью азота.



Уравнения кинетики адсорбции окислов азота силикагелем в 
кипящем слое при периодической работе сорбента можно записать 
в следующем виде;

da WqF

И Л И

dx
dCi
dx

WqF

WoF

'dC = *(Co-Ci)

rfCi = /fe'(Co -  CJ

W qF

где rfa/c/т — скорость адсорбции в слое сорбента, к г 1{ к г - м и н ) \  
а  — количество адсорбированных окислов азота, кг/кг; 

йУо — весовая скорость газа, кг/ {м  ̂ • м и н ) ;
F — сечение слоя сорбента, 
g  — количество адсорбента в слое, кг;

Со и C l —содержание окислов азота в газах  на входе в слой и 
на выходе из него, объемн. %;

Ь — адсорбционный коэффициент пропорциональности.

Время, мин

Рис. V-3. Зависимость адсорбции двуокиси азота а (в г) силикагелем  
от температуры и времени (количество силикагеля 500 е, высота слоя 
9,7 см, скорость газа 0,12 м!сек, содерж ание NO2 в газе 0,54 объемн. %).

И нтегрируя второе уравнение кинетики адсорбции, получим;
СоIn с„-с , - =  /гЧ

Величина k'  при 17° С составляет 1,5 мин~\  а коэффициент 
Ь =  5,7.

П олная десорбция N O 2 из силикагеля достигается при 200° С 
путем продувки воздухом в течение 10—20 мин.  Так как в случае 
продувки силикагеля воздухом Со =  О, кинетика десорбции дву
окиси азота из силикагеля определяется уравнением:

da WqF ^



де Cl — содержание NO2 в газе после слоя сорбента, объемн. %; 
весовая скорость газа, кг/(м^ • мин) ■,

F  — сечение слоя,
§• —количество адсорбента в слое, кг\ 

daldx  — скорость десорбции, кг! (кг ■ м и н ).
В ы раж ая  значение а как функцию концентрации газа  и адсорб- 

ионного коэффициента пропорциональности для линейной части 
зотермы адсорбции Ь, получим:

а = bCi

WoF
огда

da
dx gb

=  -  k'a

Знак минус указывает на процесс десорбции. После интегри- 
ования последнего уравнения получим:

Ig а =  — 0,434fe'T +  Ig ао

Значение \ g k '  составляет 2,713, 2,236, 1,568 при соответствую- 
цнх температурах 100, 150 и 200° С.

Скорость десорбции NO2 из силикагеля характеризуется крн- 
ыми, приведенными на рис. V-4,

Время, мин

Рис. V-4. Зависимость десорбции двуокиси азота из силикагеля от темпе
ратуры и времени (количество силикагеля 510 г, скорость газа 0,13 м1сек, 

содержание NOj в силикагеле 3,2—3,9 вес. %).

Приведенные выше уравнения отражаю т теоретический ход 
роцесса (У), в практических условиях степень насыщения сили- 
агеля двуокисью азота несколько меньше (2 ), что видно из 
ис. V-5.

М. Е. Позин, Б. А. Копылев, Г. В. Бельченко и П. О бруба изу- 
али скорость адсорбции окислов азота торфом и установили, что 
эрф лучше всего поглощает N O 2, медленнее N 0  +  N O 2 и почти 
е поглощает N 0 .

Степень улавливания окислов азота из газов, близких по со- 
таву к отходящим газам азотнокислотных заводов, при объемной
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скорости 2255 м^1ч на 1 г торфа составляет 22% для окиси азотг 
и 60% для двуокиси азота. При смачивании торфа аммиаком i

процессе адсорбции смеси ( N 0  +  NO2) со 
держание азота в торфяной массе дости 
гает 1 1 %.

С. Н. Ганз, И. П. Нестеренко и Г. И. Ви- 
лесов изучали процесс поглощения о к и с л о е  

азота торфо-аммиачным сорбентом в адсор
бере с кипящим слоем.

В нитрозный газ, поступающий в ад 
сорбер, добавляется количество аммиака 
необходимое по стехиометрическому соот
ношению для связывания окислов азота.

По данным авторов, для получения тор- 
фо-азотного удобрения, содержащего 10— 
1 2 % азота, необходимо, чтобы продолжи 
тельность пребывания торфа в зоне реак 
ции составляла 2—2,5 ч при среднем содер 
жании окислов азота в газе 1 % и объемно! 
скорости 5000 Авторы не приводят сте 
пень разложения нитрита аммония, образо 
вавшегося в результате реакции. Отходя 
щий газ имеет вид белого тумана.

Нами вместе с Е. Г. Седащевой i 
Г. К. Гончаренко была изучена кинетика 
адсорбции двуокиси азота твердой пористог 
окисью кальция при различной температу 

ре. При повышении температуры от 50 до 150 и 250° С скоросп 
адсорбции N O 2 таблетками СаО увеличивается от 0,5 соответ 
ственно до 1,75 и 2,95 м ольЦ м ^-ч). Энергия активации составляв! 
14,3 кдж1моль (3,4 ккал1м оль).

Продуктом реакции при 250°С является нитрат кальция. Суве 
личением степени насыщения окиси кальция окислами азота ско 
рость реакции замедляется. Оптимальный размер гранул адсор 
бента составляет 0,3—0,5 мм.

Рис. V-5. Поглощение 
NO2 адсорбентом:

а  — ф акти ч еское  количество 
адсорбированной  NO2 (в 
г/100 г  сорбента) к моменту 
времени т; — количество 
адсорбирован ной  NO2 (в 
г/100 г  сорбента) при условии 
д остиж ени я равновесия;
ш —лин ейн ая  скорость газа  
на полное сечение аппарата, 
м1сек; X —врем я от начала 
пропускания газа  через массу 
сорбен та , сек; Л —высота 
слоя силикаге/!Я , Hi; Со — кон
ц ен трац ия NO 2 в газе  на 

входе, объем н . o/q.

4 . КАТАЛИТИЧЕСКОЕ РАЗЛОЖЕНИЕ 
И ВОССТАНОВЛЕНИЕ ОКИСЛОВ АЗОТА

Содержание окислов азота в отходящих газах на установках, ра 
ботающих под давлением, находится в пределах 0,1—0,3%, нг 
установках, работающих при атмосферном давлении, в предела) 
0,2— 0,35%.

Д а ж е  при введении щелочной абсорбции, в десятки раз боле( 
эффективной, чем кислотная абсорбция, для достижения содержа 
ния окислов азота в отходящих газах 0,05—0,025% удельный 
абсорбционный объем колонны в системе, работающей при 1 атм 
долж ен  быть около 40 м^/т HNO3. В связи с этим необходимо, пре



небрегая потерями связанного азота, исследовать способы разло
жения остатков окислов азота до элементарного азота.

Д анны е о разложении окиси азота приведены в главе 1. Из них 
следует, что скорость термического разложения окиси азота

2 N 0  =  N 2 +  О2

при низкой температуре очень мала и ускоряется в присутствии ка
тализаторов. По данным Р. Сакейда и др., скорость гетерогенного 
разложения окиси азота на катализаторе, содержащем 0 , 1 % пла
тины и 3 % никеля (в виде окиси) на окиси алюминия (носитель), 
подчиняется уравнению

dPNO
dx

=  А- Png

Значения Л и В приведены ниже:

Т ем пература, в
А

при I атм при 8 атм при 15 атм

410 94 0,21 0,19
468 50 2,15 0,34 0,36
525 28 2,6 0,55 0,62

Из уравнения следует, что скорость гетерогенного разложения 
окиси азота тормозится продуктом реакции — кислородом, а имен
но атомарным кислородом Порядок реакции по отноше
нию к окиси азота — второй.

Если обозначить 
W — масса катализатора, г;
F — скорость подачи окиси азота, моль1ч\ 
г — скорость катализа, г!сек\
л:— степень конверсии окиси азота, доли единицы, 

можно получить уравенние:
W

Т
dx

П одставляя в это уравнение значение г — 
щего уравнения и интегрируя, получим:

\2

из предыду-

W
F 1_д; У 2 l - V x

+ ■
В^рNO

+

!n (1 —х) + l - x

Расчеты показывают, что через 1 г катализатора при давлении 
1 ат, температуре 410° С, начальном содержании окиси азота в



газе 0,4% и степени конверсии 0,1 (10%) можно пропустить около 
2500 г!ч окиси азота.

Разлож ение окиси азота, по данным Т. М. Юрьевой, В. В. П о
повского и Г. К. Борескова, сильно ускоряется под действием окис
лов металлов, приведенных ниже в порядке их убывающей актив
ности: С03О4, СиО, NiO, РегОз, СГ2О3 и ZnO.

Скорость термического разложения окиси азота д аж е  на ката
лизаторе относительно мала, поэтому более широкое применение 
получил способ восстановления окиси азота водородом, окисью 
углерода или метаном. Хотя метод каталитической очистки отхо
дящих нитрозных газов и связан с потерей значительного количе
ства окислов азота, однако он обеспечивает почти полное их вос
становление и устраняет выбросы вредных газов в атмосферу.

Н. П. Галкин, В. А. Шубин, А. Д. Сенатов и А. С. Крылов пред
ложили способ очистки отходящих нитрозных газов путем восста
новления окислов азота на раскаленном древесном угле или ме
таллургическом коксе. Протекающие экзотермические реакции

С +  2NO =  N 2 4- СО2 
2С -I- 2NO =  N2 +  2СО 

СО +  NO =  0.5N2 -t- СО2

термодинамически полностью смещены вправо. Скорость протека
ния этих реакций высокая только при температуре около 1000° С. 
Способ связан с больщим расходом топлива.

При каталитическом восстановлении окислов азота с помощью 
природного газа протекают следующие реакции;

СН4 +  0,502 =  СО +  2Нг 
Н2 +  N6 2  =  Н2О -Ь NO 

Н2 -f- NO =  HjO +  0,5M2 
CO -b 0,50з — CO2 
H2 +  0.562 =  HjO

или суммарно:
CH4 +  2O2 =  CO2 -t-2H2O +  802 кдж (191,6 ккал)

' CH4 +  2NO2 =  Nj +  2H2O CO2 +  868 кдж (207,5 ккал)
СН4 +  4NO =  2Nj +  2 Н2О +  СО2 4- 1160 кдж (277,6 ккал)

Взаимодействие NOg и NO с метаном проходит полностью в 
восстановительной среде. Избыток восстановительных газов обыч
но составляет 10—2 0 % от теоретически необходимого.

Д л я  восстановления окислов азота, содержащихся в отходя
щих газах  азотнокислотных заводов, применяются главным обра
зом катализаторы  платиновой группы, нанесенные на глинозем 
методом осаждения, в виде шариков или таблеток. Срок службы 
таких катализаторов около одного года. Д ля начала процесса вос
становления окислов азота нужно подогреть газы до ~ 1 5 0 ° С  в 
случае водорода или до ~ 4 0 0 ° С  в случае природного газа. М ак
симально допустимая температура слоя катализатора в этом про
цессе составляет 815° С, оптимальная температура восстановле-



шя 800—750° С. При увеличении содержания кислорода в пербра- 
5атываемом газе на 1% температура при сжигании метана повы- 
нается на 150— 160° С, а при сжигании водорода на 130— 140° С. 
Следовательно, допустимое содержание кислорода в отходящих

815 — 150 л л Wазах при использовании водорода составит — —  =  4,4 7о и
8 1 5 - 4 0 0  „ „ п /

1ри использовании метана — —  =  3,2 %•

О бъемная скорость газа составляет от 30 000 до 60 000 При 
[спользовании водорода для восстановления окислов азота их 
.статочное содержание снижается до 0 ,0 0 1 %, а при использовании 
1етана — до 0 ,0 1 %- С повышением давления объемная скорость 
аза увеличивается. Работа при повышенном давлении более эко- 
юмична, чем при атмосферном. Особенно эффективно сочетать 
[роцесс восстановления окислов азота в отходящих газах  с ис- 
юльзованием тепла в газовой турбине.

В качестве катализатора применяют палладий и платину, на- 
leceHHbie на окись алюминия или на металлическую хромоникеле- 
>ую ленту (80% Ni + 2 0 %  Сг). Количество наносимого палладия 
оставляет 0,1 — 1%. Хромоникелевый, меднохромовый и меднони- 
:елевый катализаторы работают при 550—600° С, по дают худшие 
'езультаты.

Потери палладия составляют 0,05 г на 1 т кислоты. Стоимость 
кг палладиевого катализатора составляет 22 руб. Удельные ка- 

!итальные затраты на каталитическую очистку составляют около 
руб. на I г H N O 3 годовой мощности, себестоимость продукции 

величивается на 1 руб. 50 коп.
При восстановлении окислов азота применяется двухслой]1ый 

атализатор: верхний по ходу газа  — палладиевый, нижний — ни- 
;елевый. Второй слой в 2— 6 раз большё первого.

Принципиальная схема установки каталитической очистки от- 
одящих нитрозных газов, выходящих из абсорбционной системы 
од давлением 5— 7 ат, приведена на рис. V-6 .

Отходящие газы после абсорбционной колонны 1 проходят по
догреватель 2, смешиваются с восстановительными газами  и по- 
тупают в реактор 3. Затем они охлаждаю тся в котле-утилиза- 
оре 4 до 500—600° С, их энергия используется в газовой турби- 
е 7. Полученный в котле-утилизаторе 4 пар направляется в наро- 
ую турбину. Энергия, полученная в паровой и газовой турбинах, 
спользуется для сжатия воздуха, необходимого для контактного 
кисления аммиака.

Предложен способ очистки коксового газа от окислов азота, 
снованный на пропускании газа через слой активированного угля. 
1тот способ возможен только после полного удаления кислорода 
3 отходящих газов.

Вызывает интерес процесс восстановления окиси азота до ам- 
иака:



Д л я  проведения реакции необходимо, чтобы в отходящих газа; 
полностью отсутствовал кислород. Поэтому рекомендуется вест! 
процесс абсорбции окислов азота с полным использованием кис 
лорода в нитрозных газах.

Имеются сообщения о возможности разложения окислов азот; 
с помощью нитрата карбамида до образования азота и двуокис! 
углерода.

В США работает установка, основанная на процессе взаимо 
действия аммиака с окислами азота;

3N0 + 2 NH3 = 2,5N2 + ЗИ2О 
3NO2 +  4NH3 =  3 ,5N2 +  6Н2О

Количество добавляемого аммиака соответствует стехиометри 
чески расчетному. Метод может быть применен для очистки о'

Горючий газ В атмос-NO + NO2

Нитроз-
ные газы 55-60% -мая

конденсат 
\500°С

HNO3

Рис. V-6. Схема установки каталитической очистки выхлопных
нитрозных газов:

1 — абсорбци онн ая  колонна; 2 — подогреватель; 3 — реактор ; 4 — котел-утили за
тор; 5 — п ар о в ая  турбина; б — воздуш ны й компрессор; 7 — га зо в ая  турбина.

окислов азота газов, содержащих большое количество кислорода 
при следующих условиях: температура 200—250° С и объемна; 
скорость 10 0 0 0 — 100 000  ч~‘ на алюмопалладиевом катализаторе

5. О ВЫБРОСЕ ОТХОДЯЩИХ ГАЗОВ 
В ВЕРХНИЕ СЛОИ АТМОСФЕРЫ

Некоторые иностранные фирмы, в том числе фирма «Кюльман» 
для удовлетворения требований санитарной инспекции разбавляю 
отходящие газы десятикратным количеством воздуха и выбрасы 
вают их Б атмосферу. Установка эжекторов снижает содержани 
окислов азота, выбрасываемых в атмосферу. Хотя абсолютное кс 
личество выбрасываемых газов остается неизменным, они pacnpt



деляются в большом объеме и их концейтрация в единице объема 
воздуха снижается. Кроме того, можно применять выхлопные тру
бы большой высоты. П. И. Андреев рекомендует при выборе высо
ты выхлопной трубы пользоваться следующим уравнением:

„2 _  АМ-[
CoVo

где Н  — эффективная высота трубы, равная h +  А h, м  (где h — 
высота собственно трубы; A h  — возвышение струи газов 
над трубой);

Л —числовой коэффициент, равен 94;
Мт — мощность источника, выделяющего вредные газы, г/сел:;
Со — максимально допустимая концентрация вредных газов у 

поверхности земли, мг1м^\
Уд —скорость ветра на высоте 10 м от поверхности земли, 

м1сек.
Величина Д h определяется по формуле:

1,90ш
фИо

где D — диаметр устья трубы, м ‘,
W — скорость газа на выходе из трубы, м1сек\
Ф  — коэффициент, учитывающий изменение скорости ветра Vo 

в зависимости от высоты трубы, находится в пределах 
0 ,8 -ь 1,6 -.

Обычно расчет проводят при помощи номограмм, составлен
ных применительно к данным уравнениям.

Как следует из уравнения, высота трубы пропорциональна 
мощности цеха и обратно пропорциональна концентрации вредных 
газов в воздухе у поверхности земли и скорости ветра. Органы са
нитарного надзора на предприятиях Англии рекомендуют трубы 
следующей высоты в зависимости от мощности цеха:

Мощность, т Н Ы О з/сут ки ..............................  175 350 530 700 1050
Высота трубы, м ...............................................  54 75 90 105 120

В связи с этим эжектирование нитрозных газов с помощью 
большого количества воздуха через выхлопные трубы большой 
высоты представляет определенный интерес.

Д ля улучшения технико-экономических показателей производ
ства разбавленной азотной кислоты намечены следующие пути 
усовершенствования технологического процесса: создание мощных 
агрегатов, проведение процесса абсорбции окислов азота под д а 
влением до 15— 20 ат, обеспечение нулевого баланса энергии, сни
жение потерь катализатора — платины, получение более концен
трированной азотной кислоты и увеличение ее выхода, а такж е 
разработка технологической схемы, в которой полностью исклю
чается выброс вредных газов.
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ПРОИЗВОДСТВО р а з б а в л е н н о й  
АЗОТНОЙ кислоты

Современные методы производства азотной кислоты концентра
цией от 45 до 72% могут быть разделены на три основные груп
пы: производство азотной кислоты при атмосферном давлении, при 
повышенном давлении и комбинированным методом (когда давле
ние конверсии аммиака ниже, чем давление в абсорбционной си
стеме) .

1. СИСТЕМЫ, РАБОТАЮЩИЕ ПРИ АТМОСФЕРНОМ 
ДАВЛЕНИИ

Н а рис. V I -1 показана современная технологическая схема про
изводства разбавленной азотной кислоты при атмосферном дав
лении.

П ервая стадия процесса заключается в приготовлении амми- 
дчно-воздушной смеси. Если со склада поступает жидкий аммиак, 
его испаряют, используя для этой цели отбросное тепло или тепло 
солевых растворов, которые далее применяют в качестве хладо- 
агента. Образовавшийся газообразный аммиак собирают в газ
гольдере. Перед применением газ очищают фильтрованием на м а
терчатых фильтрах или промывкой жидким аммиаком от паров 
масла и механических примесей.

Воздух лучше всего забирать  из мест, не загрязненных посто
ронними газами. Д ля  очистки воздуха от кислых газов его обычно 
промывают в башне раствором щелочи или водой. Д ля  удаления 
механических загрязнений воздух фильтруют через матерчатые 
фильтры.

Очищенные аммиак и воздух подаются в систему с помощью 
вентилятора 3, в улитке которого происходит смешение газов в 
заданной пропорции. Это позволяет исключить из системы доба
вочный аппарат — смеситель, а при установке обш,ей вентиляци
онной станции (для всего цеха) получать аммиачно-воздушную 
смесь постоянного состава для всех контактных аппаратов систе
мы. Б лагодаря  этому в них удается поддерживать одинаковый ре
жим конверсии аммиака, упрощается контроль и автоматическое 
управление процессом.

Когда система работает с подогревом воздуха, последний н а
гревают теплыми нитрозными газами. В таком случае смешение
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воздуха с аммиаком проводится в отдельном аппарате, а подача 
воздуха и аммиака в систему осущеетвляется раздельно вентиля
тором с двумя улитками (на схеме не показано).

Д о  поступления на катализатор газовую смесь еще раз фильт
руют через поролитовый фильтр (выносной или расположенный в 
нижней части конвертора под платиновыми сетками) или через 
картонный фильтр 4, размещенный в верхней части контактного 
аппарата 5. Конвертор монтируется непосредственно на котле- 
утилизаторе 6, вследствие чего потери тепла в окружающую среду 
сокращаются до минимума.

Котел-утилизатор прямоточного типа представляет собой зме
евик, в котором вода при нагревании превращается в паро-водя- 
ную смесь, разделяемую далее в сепараторе. Часть конденсата 
возвращается в котел, некоторое количество удаляется при про
дувке котла. Пар по выходе из сепаратора поступает в змеевик- 
перегреватель, расположенный в верхней части котла, и далее 
направляется в общезаводскую сеть (температура пара 450° С, 
давление до 40 ат). Д л я  более полного использования тепла отхо
дящих нитрозных газов котел оборудуется одним или двумя после
довательно включенными экономайзерами. При такой схеме охла
ждения температура нитрозных газов снижается с 800 до 160° С. 
Дальнейшее охлаждение этих газов производится в двух последо
вательно установленных водяных холодильниках 7 н 8.

При температуре 40° С на выходе из скоростного холодильника 
из нитрозных газов выделяется конденсат, содержащий 2—3%-ную 
HNO3. При выходе из холодильника 7 содержащаяся в нитрозных 
газах окись азота быстро окисляется, и температура газов снова 
повышается. Д л я  охлаждения газы пропускают через второй хо
лодильник 8, в котором отделяется конденсат, содержащий уже 
25—30%-ную HNO3. Второй газовый холодильник устанавливается 
около вентилятора 9, подающего нитрозные газы в абсорбцион
ную систему.

Кроме охлаждения нитрозных газов в холодильниках 7 н 8 
происходит частичное улавливание аммиачной селитры, образую
щейся в газах при проскоке аммиака. Образование NH4NO3 может 
происходить при розжиге контактного аппарата, нарушении режи
ма его работы, а такж е при прорыве платиновых сеток. Возможно 
получение и некоторого количества нитрита аммония — неустойчи
вого и взрывоопасного продукта. Скопление аммиачных солей в 
улитке вентилятора может при определенных условиях привести 
к взрыву. Во избежание этого вентилятор периодически промы- 
яают путем вспрыскивания небольшого количества воды.

После охлаждения нитрозные газы проходят абсорбционную 
систему, состоящую из шести-восьми башен 10, орошаемых кисло
той соответствующей концентрации. В последнюю башню противо
током нитрозньш газам  подается вода. Кислота циркулирует при 
помощи центробежных насосов 14 и проходит водяные холодиль



ники 13. Обычно кислоту выводят из второй по ходу газа башни, 
первая башня служит для окисления окиси азота.

Концентрация продукционной кислоты достигает 45—50% в з а 
висимости от объема абсорбционной системы, а также температу- 
эы процесса. Кислота содержит растворенные окислы азота, во 
избежание потерь которых ее предварительно подогревают до 
Ю—55°С и продувают воздухом. Выделяющиеся окислы азота 
возвращают в абсорбционную систему.

Вентилятор 9 подсасывает в систему некоторое количество воз- 
Liyxa, регулируемое таким образом, чтобы содержание кислорода 
в отходящих газах составляло примерно 5% . Степень поглощения 
экислов азота в бащнях кислой абсорбции составляет 92—94%. 
Эстатки окислов азота улавливаются далее в щелочных башнях 12. 
На выходе из кислотной системы степень окисления нитрозных г а 
зов находится в пределах 20—35% в зависимости от температур
ного режима и числа ступеней абсорбции. Наиболее благоприятно 
Ц.ЛЯ процесса щелочной абсорбции отношение N O 2 : N 0  =  1 (точ
нее, немного более 1). Д ля 50%-ного окисления N 0  между кислот
ной и щелочной системами устанавливается полая, неорошаемая 
экислительная башня 11. Одновременно с окислением в ней 
происходит взаимодействие окислов азота с парами воды, при
сутствующими в газах, и образуется азотная кислота.

Щелочная абсорбция осуществляется такж е по принципу про- 
гивотока: во вторую по ходу газов башню поступает свежий рас- 
гвор соды (200—250 г/л)  или известковое молоко (80— 100 г/л),  
из нее растворы передаются в первую по ходу газов башню. В-баш- 
1ях щелочной абсорбции образуются нитрит-нитратные щелока. 
Ж^елательно в последнюю по ходу газов башню подавать более 
разбавленные растворы соды, а в первой башне добавлять к ним 
:вежие растворы.

Системы, работающие при атмосферном давлении, имеют сле
дующие технико-экономические показатели. Удельная производи- 
гельность фильтрующих аппаратов с фильтром из сукна, картона 
яли в виде поролитовой керамики в пределах 60—90 м ^Ц м ^-ч). 
Поверхность газовых холодильников устанавливается из расчета
1,1 — 1,25 м^!т HNO3 в сутки, а поверхность кислотных холодильни
ков— около 7 м̂ 1т HNO3 в сутки.

Тепловая напряженность котлов-утилизаторов лежит в преде- 
тах 6000—7000 ккал1{м ^-ч-град)\ напряженность конверторов — 
i пределах 550—650 кг1сутки N H 3 на 1 активной поверхности 
катализаторных сеток.

Удельный объем кислотных абсорберов составляет 28—31 м^1т 
HNO3 в сутки, а щелочных — 3,5— 6 м^1т H N O 3 в сутки (с учетом 
гакже азота, содержащегося в нитрит-нитратных щелоках). Коэф- 
|)ициент использования основного оборудования по времени в тече
т е  года равен обычно 96,5—97%. Капитальные затраты  на строи- 
гельство такого цеха составляют около 28 руб. на 1 тНМ Оз годовой 
мощности. Годовой выпуск продукции с 1 производственных



площадей равен 38—40 г HNO3. Объем зданий в расчете н; 
1 г HNO3 годовой мощности составляет примерно 0,25 м^. Дв; 
последних показателя сильно колеблются в зависимости от гео 
графического расположения предприятия: в условиях холодной 
климата почти все оборудование (за исключением абсорбционньп 
башен) размещают в здании, тогда как в местности с теплым кли 
матом только незначительная часть оборудования располагаетс5 
в здании.

Ниже приведены расходные коэффициенты;
Н а 1 т H N O 3 На I т N

Аммиак, т ...............................................  0 ,287-0,289 1,3
Электроэнергия, кет ■ ч .....................  120 540
Вода,

охл аж даю щ ая ..................................  150 675
очищенная........................................... 1,9 8,55

Платина, г ...............................................  0,049 0,22

Количество пара (отходы), получаемого на установке, состав 
ляет около 0,47 млн. ккал]т H N O 3 или 2,1 млн. ккал1т связанногс 
азота. Некоторое увеличение расхода электроэнергии (120 /сет • < 
против 90 кет • ч) обусловлено увеличением числа ступеней кислот 
ного абсорбера.

2. АППАРАТУРА СИСТЕМ, РАБОТАЮЩИХ 
ПРИ АТМОСФЕРНОМ ДАВЛЕНИИ

На рис. VI-2 показан конвертор, используемый в промышленностр 
в последние годы и предназначенный для работы при атмосфер 
пом давлении, с верхней подачей аммиачно-воздушной смеси. Ап 
парат является частью комбинированного агрегата, состоящего и; 
картонного фильтра, конвертора и котла-утилизатора.

Картонный фильтр, расположенный в верхней части аппарата 
имеет диаметр 3020 мм, высоту 1528 мм и содержит несколько кас 
сет. Пройдя кассеты, газовая смесь через окна поступает во вну 
тренний цилиндр и далее во входной конус конвертора.

В месте перехода конической части конвертора в цилиндриче 
скую расположена решетка диаметром 2890 мм, которая с л у ж т  
для создания равномерного потока газовой смеси. Это способст 
вует более равномерному распределению нагрузки по поверхностр 
катализатора и поддержанию одинаковой температуры на Bcei 
площади сетки. Диаметр рабочей части катализаторных сетор 
2800 мм. Поверхность трех катализаторных сеток при толщин( 
нити 0,09 мм  (1024 отв1см^) составляет 33,4 м^. Сетки опираютс? 
на колосники, ниже их на решетке располагается слой металли 
ческих колец (32 X 32 X 1 мм) высотой 250 мм. Этот слой выпол 
няет роль аккумулятора тепла, облегчающего розжиг аппарат? 
после кратковременной остановки. Одновременно на кольцах за 
держивается часть наиболее крупных частиц платины. Нижня? 
часть конвертора футерована лоростойким кирпичом и присоеди



няется непосредственно к верхней части котла-утилизатора прямо
точного типа.

При средней напряженности катализатора 550 кг[сутки N H 3 
с 1 активной поверхности производительность такого аппарата 
достигает 18 400 кг окисляемого аммиака или 48—50 т HN O 3 в 
сутки. Более старые установки были оборудованы контактными 
аппаратами диаметром 2000  мм, в которых аммиачно-воздушная 
смесь поступала снизу вверх. В этих 
аппаратах внизу, в непосредственной 
близости от катализаторных сеток, 
монтировался фильтр из поролитовых 
трубок. Поскольку при подаче газов 
снизу катализаторная сетка находи
лась в неблагоприятных динамических 
условиях, что приводило к увеличе
нию потерь катализатора, аппараты с 
нижней подачей газов в последнее 
время не применяются.

Котел-утилизатор. Старый, но ши
роко распространенный и в настоящее 
время тип котла-утилизатора показан 
на рис. VI-3. Общая длина котла 
7247 мм, диаметр 1600 мм, длина труб
ной части 5000 мм. Корпус котла свар
ной, изготовлен из стали толщиной 
14 мм. Трубки котла диаметром
44,5 мм (194 шт.) и анкерные трубки 
(47 шт.) размещаются в нил<ней части 
барабана  (высота 750 мм).

Нитрозные газы проходят по труб-

йммиачно-
возд^шная

смесь

к он и ч еская  часть  апп арата ; ff—к а р 
тонны й ф ильтр; 7 —п редохран и тель

ный клап ан .

Рис. VI-2. Контактный аппа
рат (диаметр 2.8 м)\

/  — н иж н яя часть апп арата , сопри 
к а саю щ ая с я  с паровы м котлом ; 
2 —слой м еталли ческих  колец: 

^  - 3 — к атал и зато р н ы е  сетки ; 4 -р а с п р е -
кам, в межтрубном пространстве нахо- д ел и тел ьн ая  р еш етка; 5 - в е р х н я я  
дится вода и пар. В торцах котла рас
положены камеры для входа и выхода 
нитрозных газов. Входную камеру фу
теруют шамотным кирпичом для предохранения металла от про
горания.

Поверхность нагрева котла-утилизатора 144 производитель
ность 1150 кг!ч пара давлением 9 ат, перепад температуры нит
розных газов от 710 до 250° С. Количество пропускаемого нитроз- 
ного газа  4900 м^1ч.

Котел снабжается манометром, предохранительными к л ап ан а
ми и прочей арматурой.

Подогреватель воздуха. Н а рис. VI-4 изображен подогреватель 
воздуха, рассчитанный на обслуживание четырех контактных ап 
паратов. Подогреватель изготовлен из стали 1Х18Н9Т. О бщ ая вы
сота его 3240 мм, диаметр 1000 мм. В аппарате имеются теплооб
менные трубки диаметром 57 мм  (91 шт.). Поверхность тепло
обмена равна 50 м^. По трубкам проходят нитрозные газы.



в межтрубном пространстве — воздух, который нагревается до 
200° С. Д ля предотвращения перегрева трубной решетки нитрозны- 
ми газами подогреватель работает по принципу прямотока. Во 
избежание механических перенапряжений, которые могут возник
нуть в результате термического удлинения трубок и корпуса, по
следний снабжен линзовым компенсатором.

Газовый холодильник. Трубчатый газовый холодильник 
(рис. VI-5) имеет диаметр 1600 мм и высоту 7696 мм. Д л я  изго

товления корпуса и трубок применяется сталь 1Х18Н9Т. Нитроз- 
ные газы проходят сверху вниз по межтрубному пространству, 
охлаж даю щ ая вода идет снизу вверх по трубкам.

Рис. VI-3. Котел-утилизатор:
/  — вход ная  к ам ер а ; 2 — водян ы е контрольны е краны ; 3 — водомерное стекло; 4 —инж ектор;

5 — п редохран и тельн ы е клап ан ы ; б —корпус котла; 7 —трубки; S —вы ходная  кам ера .

в  холодильнике размещено 289 трубок длиной 6 м каж дая ; по
верхность охлаждения составляет 290,5 м^. Холодильник рассчи
тан на охлаждение 9200 м^!ч нитрозных газов от 230 до 60° С, при 
этом охлаж даю щ ая вода (расход 18 м^1ч) нагревается от 25 до 
50° С. О бразую щ аяся в холодильнике азотная кислота отводится 
через боковой щтуцер.

Абсорбционная колонна. В начале развития азотнокислотного 
производства абсорбционные колонны изготовлялись из керамики 
и гранитных плит. Такие аппараты были затем заменены стальны
ми башнями.

Н а рис. V I -6 показана стальная колонна для поглощения окис
лов азота. Н аружный диаметр ее составляет 8 м, общая высота 
28,6 м. Стальные колонны более надежны в эксплуатации, чем 
гранитные башни: тщательно изготовленная колонна работает без 
ремонта десятки лет при отсутствии утечки кислоты и нитрозных 
газов. Металлические колонны сваривают при сборке в лежачем 
положении и затем цилиндр поднимают и устанавливают на фун
дамент, в котором делают проходы для осмотра сварных швов в 
днище.



Нижняя часть колонны представляет собой колосниковую ре
шетку, лежащую на подпорках. Колосники и подпорки могут быть 
выполнены из нержавеющей стали или гранита. Подколосниковое

пространство служит приемником 
кислоты и распределителем нит- 
розных газов, поступающих в ап
парат. На решетку укладывают 
керамические кольца. Верхняя 
часть колонны служит для разме-

Нитрозные газы 
в  котел

Разрез по л - д

Риг. VI-4. Подогреватель воздуха: 
I — ком пенсатор; 2 — корпус; 3 — перегородки; 

4 — трубки.

Рис. VI-5. Газовый холодильник:
I — трубки; 2 -  корпус; 3 -  трубн ы е реш етки .

щения разбрызгивающих устройств и отвода газа. При малом д и а 
метре аппарата ограничиваются одним кольцом разбры згивате
лей, при большом диаметре разбрызгиватели размещ аю т в виде 
двух или трех концентрически расположенных колец.



Существуют одноходовые и 
многоходовые колонны. В мно
гоходовых аппаратах имеются 
одна или две продольные пере
городки, которые делят колон
ну на две или четыре секции. 
Каждую секцию можно рас
сматривать как самостоятель
ную абсорбционную колонну. 
Основным недостатком много
ходовых колонн является не
равномерное распределение 
орошающей жидкости по на
садке и большое сопротивле
ние газовому потоку. В по
следнее время строят преиму
щественно одноходовые колон
ны из кислотостойкой стали. 
Применение таких аппаратов 
позволяет создавать в системе 
небольшое давление, если ни- 
трозный вентилятор устанав
ливается в начале системы. 
Башни из камня и керамики 
могут работать только в ваку 
уме. Известны также абсорб
ционные колонны из углероди
стой стали, футерованные кис
лотоупорным кирпичом.

Колонны для щелочного по
глощения окислов азота изго
товляют обычно из листовой 
углеродистой стали (методом 
клепки), не футерованные или 
футерованные керамическими 
плитами. Крышки колонн, со
прикасающиеся с нитрозными 
газами, выполняют из кислото
стойкой стали.

Кислотные холодильники. 
Применяются холодильники 
самых разнообразных кон
струкций: оросительные, типа 
«труба в трубе» и трубчатые, 
расположенные вертикально 
или горизонтально.

При использовании загрязненной охлаждающей воды с высо
кой начальной температурой применяют оросительные холодиль

\  Кислота

перетон нислоты
Рис. VI-6. Абсорбционная колонна:

/ — р азб р ы зги в ател ь  кислоты ; 2 —ш туцер воз
душ н и к а, соединенны й с разбры зги вателем ; 
3 —л а з ;  4 — трубки , н ап равляю щ и е поток кис

ло ты ; 5 — кольц а  р а ш и г а  (]50Х150Х50 м н).



ники, состоящие из 80 труб длиной 5650 мм и диаметром 76 мм  и 
поверхностью охлаждения 110 м^. В верхней части холодильника 
устанавливают семь корыт для распределения воды по о х л аж д ае
мым трубам. Д лина холодильника 5650 мм, ширина 2380 мм, вы
сота 2690 мм. В остальных случаях целесообразнее применять 
трубчатые холодильники закрытого типа (рис. VI-7), представ
ляющие собой двухходовую трубчатку из U -образных труб, по ко
торым течет кислота. В межтрубном простоанстве протекает вода. 
Длина аппарата 5235 мм, диаметр кожу?га 476 мм, при установке 
56 трубок диаметром 32 мм охлаж даю щ ая поверхность составляет 
25 Описываемый аппарат можно представить как один элемент

бода
\

в\да
Рис. VI-7. Кислотный холодильник закрытого типа (поверхность одного

элемента 25 м^).

холодильника. Из нескольких таких элементов, включенных после
довательно по ходу кислоты и воды, можно собрать холодильник 
с любой поверхностью теплообмена. Б л аго д ар я  высокому коэффи
циенту теплопередачи [до 1000 ккал!{м^ • ч ‘ град)]  и удобству 
эксплуатации трубчатые холодильники получили в последние годы 
широкое распространение.

Вентиляторы. Д л я  продвижения газов через систему аппаратов 
Б установках для производства разбавленной азотной кислоты, 
работающих без повышенного давления, применяют вентиляторы 
и экзгаустеры. Воздушный и аммиачный вентиляторы расположены 
на одном валу и приводятся в движение одним элею родвигате* 
лем. Напор, создаваемый вентиляторами, составляет от 200 до 
700 мм вод. ст. и рассчитан на продвижение газа  до контактных 
сеток.

Н аряду с аммиачным и воздушным вентиляторами с двумя 
улитками на одном валу применяются такж е вентиляторы с одной 
улиткой для смешения аммиака с воздухом. Д л я  дальнейшего



продвижения газа служат нитрозные вентиляторы, установленные 
обычно перед кислотными башнями. Нитрозный вентилятор соз
дает напор до 1000 мм вод. ст. Используют вентилятор и с боль
шим напором, например до 2000  мм вод. ст., и тогда, поставив за 
движку после кислотного абсорбера, можно довести среднее д а в 
ление в башнях до 1300— 1500 мм вод. ст. Д л я  перекачивания во
ды и кислоты применяют разнообразные центробежные насосы.

3. ПУСК и ОСТАНОВКА СИСТЕМЫ, РАБОТАЮЩЕЙ 
ПРИ АТМОСФЕРНОМ ДАВЛЕНИИ

Перед пуском цеха проверяют герметичность аппаратуры и ком
муникаций, наличие воды в водопроводной системе, напряжение 
в электросети и исправность насосов. В процессе подготовки си
стемы к пуску проверяют исправность контрольных, измеритель
ных и защитных приборов.

При неисправном отсекателе линии аммиака пуск цеха воспре
щается.

После проверки поглотительную систему заполняют р азб ав 
ленной 30—4 0 % -ной азотной кислотой (при отсутствии кислоты — 
водой), приводят в действие циркуляционные насосы и подают во
ду в холодильники для охлаждения кислоты, циркулирующей че
рез башни. В контактном отделении разогревают котел-утилиза
тор паром из общезаводской сети. Затем включают вентиляторы 
для подачи нитрозных газов и аммиачно-воздушной смеси. Посте
пенно открывают вентили на патрубках вентиляторов и создают 
в системе слабый ток воздуха для того, чтобы в конверторе созда
валось небольшое разрежение.

Аммиак подают с таким расчетом, чтобы содержание его в сме
си составляло 8 —9%- Это устанавливается при помощи анализа 
или по показаниям расходомеров. Затем в конвертор вводят факел 
водородного или спиртового пламени для разогрева катализатор- 
ных сеток. При достаточном разогревании на сетках начинается 
процесс окисления аммиака, за счет выделения тепла реакции сет
ки нагреваются по всему сечению аппарата. Когда конверторы 
«зажжены», дают нагрузку и по мере ее увеличения устанавли
вают нормальный технологический режим по всем аппаратам , 
входящим в состав агрегата, а именно: подают воду в котел- 
утилизатор, следят за уровнем воды и давлением пара, устанавли
вают нормальный переток кислоты по отдельным башням в соот» 
ветствии с ее концентрацией по ступеням поглощения, регулируют 
подачу охлаждаю щ ей воды и т. д.

В случае плановой остановки цеха на длительное время снача
ла снижают нагрузку на систему, перерабатывают кислоту, нахо
дящуюся в башнях, и перекачивают ее избыток на склад. Затем 
прекращ аю т подачу аммиака и некоторое время продувают систему 
воздухом для удаления из аппаратуры нитрозных газов. Потом 
останавливаю т аммиачно-воздушные и нитрозные вентиляторы,



кислотные насосы и прекращают подачу охлаждающей воды в хо
лодильники. При аварийной остановке цеха по каким-либо причи
нам закрывают отсекатель и прекращают подачу аммиака в си
стему, затем повторяют описанные выше операции и выключают 
рубильники всех электродвигателей.

4. СИСТЕМЫ, РАБОТАЮЩИЕ ПРИ ПОВЫШЕННОМ ДАВЛЕНИИ

В отличие от систем, работающих при атмосферном давлении, в 
описанных ниже системах окисление аммиака и переработка нит- 
розных газов в азотную кислоту проводятся под давлением выще

Воздух

Природный газ Отходящие газы

Нитрозный газ 
Дммиачно - боздушная 

Вода

В атмос-

IB Нитрозный Вода 
^^газ

2!'

HNO3

Рис. VI-8. Схема производства азотной кислоты под давлением с приводом 
компрессора от газовой турбины:

/ — фильтр для  воздуха; 2 —конвертор расщ епления окислов; 3, — топки; 5 — турбоком прессор 
О ступень); 5 —газов ая  турбина; 7 —редуктор; 5 — м отор-генератор: 9 — турбоком п рессор 
(И ступень); /О -  промежуточны й холодильник; / I —котел -ути ли затор ; /2  — эко н о м ай зер ; 
/3 — поролитовый фильтр; /4 — см еситель ам м иака и возд уха ; /5  — п одогреватель воздуха; 

—п одогреватель ам м и ак а; /7  -  окислитель нитрозны х газов ; /Я — конвертор; /9 — котел-ути- 
лизатор; 20 — холодильник-конденсатор; 2 / — абсорбци онн ая колонна.

атмосферного. Обычно применяют давление в пределах от 4 до
9 ат.

Н а рис. VI-8 показана схема установки, работающей под д ав 
лением от 7,3 ат (абсолютных) в начале системы и до 5,8 ат в конце 
системы. Атмосферный воздух сначала очищается на суконном 
фильтре /, затем промывается водой, отработанной в холодильни
ках установки. Очищенный воздух сжимается в первой ступени 
турбокомпрессора 5 до 3,53 ат и нагревается до 175° С. Затем  он 
охлаждается в водяном холодильнике 10 до 40—45° С и сжимается 
во второй ступени 9 до конечного давления 7,3 ат (абсолютных), 
нагреваясь примерно до 135— 125° С.

Д алее  сжатый воздух расходуется на сжигание аммиака, д о 
бавляется в процессе кислой абсорбции, используется для отдувки



окислов азота от азотной кислоты (на схеме не указано) и на сж и 
гание природного газа в топках 3 w 4.

^Предварительно очищенный газообразный аммиак под д ав л е
нием 10— 12 ат подогревается паром в аппарате 16 до 150° С и по
ступает в смеситель 14, куда подается такж е воздух, нагретый до 
270° С нитрозными газами в теплообменнике 5. Аммиачно-воздуш
ная смесь, содерж ащ ая 10% аммиака, фильтруется повторно в по- 
ролитовом фильтре 13 и поступает на катализатор в конвертор 18.

В качестве катализатора применяются 16 сеток из платиноро
диевого сплава (содержание 7,5% Rh) из нити толщиной 0,09 мм  
и с числом отверстий 1024 на 1 см' .̂ Конверсия аммиака прово
дится при 890— 900° С, выход окиси азота до 96%. Тепло реакции 
окисления аммиака используется в котле-утилизаторе 19 для полу
чения перегретого пара с давлением 13 ат и температурой 230° С. 
Нитрозные газы при этом должны охлаждаться до 170° С. Однако 
благодаря тому, что при повышенном давлении (даже при боль
ших температурах) проходит процесс окисления N 0  до NO 2, тем
пература газов на выходе из котла не становится ниже 260° С.

Д алее  нитрозные газы проходят фильтр для улавливания п л а 
тины, расположенный в верхней части пустого сосуда 17 — окисли
теля. З а  время пребывания в сосуде 17 окись азота окисляется до 
двуокиси; на выходе из аппарата общая степень окисления дости
гает примерно 80%. Температура газов после окисления NO повы
шается до 300—310° С, к это тепло частично используется для 
подогрева воздуха в теплообменнике 15. Здесь нитрозные газы ох
лаж даю тся до 175° С, а воздух нагревается от ПО до 270° С. Более 
глубокое использование тепла нитрозных газов невыгодно, поэтому 
они охлаждаю тся водой в погружном холодильнике до 50—55° С.

В холодильнике 20 одновременно с охлаждением нитрозных 
газов идет конденсация водяных паров, образовавшихся при сж и
гании аммиака, а такж е взаимодействие двуокиси азота с водя
ным конденсатом и частично с парами, что приводит к получению 
азотной кислоты. В результате этого из конденсатора вытекает 
примерно 52% -ная азотная кислота в количестве до 50% от об
щей выработки. Н а выходе из холодильника кислота отделяется 
от газов и самотеком направляется в абсорбционную колонну 21 
на тарелку с кислотой той же концентрации. Газы поступают в 
нижнюю часть колонны для абсорбции смесью воды и азотной кис
лоты. Нитрозные газы иногда подают не под первую тарелку, а 
под 4-ю или 5-ю, нижние 3—4 тарелки используются как окисли
тельные. В этом случае отбор продукционной кислоты производят 
с 4-й или 5-й тарелки.

В абсорбционной колонне с насадкой из ситчатых тарелок (см. 
рис. VI-14) нитрозные газы поднимаются снизу вверх навстречу 
стекающей кислоче. В процессе абсорбции газы обедняются окис
лами азота и на выходе из колонны содержание их снижается до 
0 ,1 -0 ,1 5 % .  Концентрация кислоты при движении от верхней т а 
релки к нижней увеличивается, достигая на выходе из колонны



55—56%- Продукционная кислота, полученная в колонне под дав
лением, содержит до 1 % растворенных окислов азота, которые 
удаляются при продувке воздухом и повышении температуры до 
50—55° С и возвращаются в абсорбционную колонну (на схеме не 
показано). Концентрация кислорода в отходящих газах поддержи
вается в пределах экономически оптимального количества 3—3,5%- 
Работа при техническом оптимуме концентрации Ог, равном 5,2%, 
приводит к перерасходу энергии, а в случае расщепления окислов 
азота в отходящих газах при помощи природного газа и к его 
перерасходу. На тарелках колонны помещают змеевики, в которых 
циркулирует вода для отвода выделяющегося в процессе абсорб 
ции тепла; в зависимости от времени года температура на тарел
ках поддерживается в пределах 35—45° С.

Отходящие газы после абсорбционной колонны очищаются от 
окислов азота. Д ля  этого их вначале подогревают до 370—420° С в 
топке 3 за счет тепла сжигания природного газа. Затем в газовую 
смесь добавляю т некоторое количество природного газа  с таким 
расчетом, чтобы соотношение С Н 4 : О2 составляло 0,62—0,66.

Для того чтобы начался процесс взаимодействия С Н 4 и N 0  +  
+  NO2, смесь нужно нагреть до температуры заж игания, которая 
зависит от вида катализатора. С ам ая  низкая температура заж и га 
ния наблюдается при применении наносного палладиевого катали
затора. Он же является лучшим катализатором в тех случаях, 
когда в качестве восстановителя применяются пропан, этилен или 
аммиак. Другими катализаторами могут быть родий, рутений, ко
бальт, никель, а такж е смесь катализаторов, расположенных од
ним или двумя слоями. В двухступенчатом реакторе степень р аз
ложения окислов азота выше, чем в одноступенчатом.

В процессе эксплуатации катализатор теряет активность, по
этому следует постепенно увеличивать температуру подогрева га
зов с 370 до 400—420° С. В результате экзотермических реакций, 
протекающих на катализаторе, температура газов повышается до 
690—790° С. Остаточная концентрация окислов азота в продуктах 
реакции колеблется от 0,01 до 0,004%. Такая концентрация NO 2 в 
газах лежит у предела видимости окраски невооруженным глазом. 
Кроме того, в газах может присутствовать некоторое коли
чество СО.

Выхлопные газы, содержащие продукты расщепления окислов 
азота, при 730° С и давлении 5,5— 5,8 ат охлаждаю тся до 700° С 
при добавлении некоторого количества сжатого воздуха и прохо
дят газовую турбину 6, приводя в движение турбокомпрессор 9 для 
сжатия воздуха (см. рис. VI-8 ). Таким образом, тепло, полученное 
от сжигания природного газа в агрегате очистки отходящего газа, 
является источником энергии для воздушного турбокомпрессора.

Температура газов перед турбиной, равная 700° С, обусловлена 
жаростойкими свойствами металла, из которого сделана турбина. 
В случае применения более жаростойкого металла температура 
газов может быть повышена,



Топка 4 для сжигания природного газа под давлением обычно 
используется только при пуске агрегата ГТТ-3. Если турбина 6 
дает больше энергии, чем требуется для сжатия воздуха, ее из
быток передают мотору-генератору 8 (он является разгоночным 
двигателем при пуске ГТТ-3), который отводит электрический ток 
в общую сеть завода. В турбине 6 газы охлаждаю тся с 700 до 
390—410° С, а давление снижается с 5,5 до  1,06 ат. Оставшееся 
тепло используется в котле-утилизаторе I I  и экономайзере 12 для 
получения перегретого пара с давлением 13 ат и температурой 
230° С. При этом газы охлаждаю тся до 180° С и выбрасываюгся в 
атмосферу.

В рассмотренной схеме электроэнергия не расходуется на тех
нологические нужды, ее заменяет природный газ. Электроэнергия 
потребляется в незначительном количестве только для привода на
сосов, необходимых для перекачивания кислоты, подачи питатель
ной воды в котлы и др. Работа по этой схеме идет без выбросов в 
атмосферу вредных газов.

Н иж е приведены расходные коэффициенты в производстве раз
бавленной HNO3:

На 1 т H N O 3 Н а I т N

Аммиак, т ....................................... 0,29 1,075
Платина, г ................................... 0,159 0,588

Конденсат, т ..............................  2,66 9,85
Охлаждающая вода, . . . 150 555
Природный газ, ................. .......132 480
Отходы пара, Г к а л .................  1,37 6,16

5. АППАРАТУРА СИСТЕМ, РАБОТАЮЩ ИХ 
ПРИ ПОВЫШЕННОМ ДАВЛЕНИИ

Смеситель-фильтр. Н а рис. VI-9 изображен смеситель аммиака, 
совмещенный с поролитовым фильтром, работающим под давле
нием 6 —7 ат. Нижняя часть конструкции — смеситель, верхняя — 
фильтр.

Аммиак входит через нижний штуцер смесителя и попадает в 
пучок из 206 параллельных труб диаметром 25 мм, сплющенных у 
верхнего конца 2, из труб аммиак с большой скоростью попадает 
под конус-завихритель 3.

Сбоку в межтрубное пространство смесителя вводится воздух, 
который проходит через отверстия в верхней трубной решетке и 
разбивается на множество мелких струй, попадающих также 
под конус-завихритель 3, где и происходит основное смешение 
газов.

Д ал ее  газовая смесь поступает в пучок из 1298 труб диаметром 
30/50 мм  и длиной 760 мм, изготовленных из пористой керамики 
(поролит). Нижние концы трубок 4 закрыты, а верхние открытые 
концы имеют кольцевые приливы, ими они опираются на края от
верстий в трубной решетке. При прохождении через поролитовые 
трубки газы фильтруются и окончательно смешиваются.



Пммиачно-Иоз- 
душкая смесь

Воздух

Аппарат изготовляют из нержавеющей стали, он работает при 
температуре около 150—280° С. Общая поверхность фильтрации 
150 nA, что соответствует 150:350 =  0,43 л«2 на 1 г HNO3 в сутки.

Конвертор. На рис. VI-10 приведена схема конвертора, рабо
тающего под давлением до 7,3 аг. Он представляет собой два ко
нуса, вставленных один в другой. Аммиачно-воздушная смесь по
ступает в пространство между конусами, 
поднимается вверх и направляется во 
внутренний открытый сверху конус. Смесь 
проходит распределительный слой колец 
Раш ига 2, расположенный на решетке <?.
Это позволяет обеспечить одинаковую 
плотность потока газа по всему сечению 
катализаторных сеток 5.

Сетки опираются на колосники 6. Под 
ними находится такж е слой колец Раш и
га 2, выполняющий роль теплового акку
мулятора, благодаря которому можно по
сле кратковременной остановки запускать 
конвертор в работу, не прибегая к разо
греву сеток. Одновременно на кольцах 
осаждаются наиболее крупные частицы 
платинового сплава, уносимые нитрозны- 
ми газами. Этот слой колец поддержи
вается колосниками 6, лежащими на кир
пичном своде.

Д ля  измерения температуры газов 
служат термопары 7, расположенные по 
окружности под углом 90°: четыре — до 
катализатора и четыре — после него,
Проба для анализа газов отбирается че
рез трубки 4 (8 шт.), размещаемые по 
окружности аналогично термопарам: че
тыре — для отбора аммиачно-воздушной 
смеси, четыре — для отбора нитрозных 
газов.

Д л я  визуального наблюдения за накалом сеток во время роз
жига и за их состоянием во время работы аппарата служат смо
тровые стекла 8 (4 шт.), расположенные по окружности под углом 
Э0°. В верхней части наружного конуса на штуцере между ф лан 
цами закреплена предохранительная пластинка 10, которая р аз 
рывается в случае внезапного повышения давления внутри конвер
тора и тем самым предохраняет аппарат от разрушения.

Рабочий диаметр катализаторных сеток 1600 мм, количество 
загружаемой платины примерно 20—30 кг. Конвертор изготов- 
пяется из нержавеющей стали, расход которой достигает 7500 кг. 
Его производительность составляет 100— 125 т1сутки NH3. Аппарат 
эаботает при температуре аммиачно-воздушной смеси 250— 300° С

ймниа!<

Рис. VI-9. Смеситель и по- 
ролитовый фильтр:

/  — расп редели тельн ая  р еш е тк а ; 
2 —трубки  для  расп ределен и я  
ам м и ак а ; 3 — к он ус-зави хритель; 

4 —поролитовы е трубки .



^  йммиачно-
воздушная 

J- смесь

Нитрозные газы

Рис. VI-10. Конвертор:
/  — трубка д л я  р азогрева  к атал и зато р а; 2 —кольц а  Р аш и га; 5 — распределитель
ная  реш етки; 4 —пробоотборник; 5 —катализаторны е сетки; б —колосники; 
7 —терм опары ; S —смотровое стекло; 9 — поворотны й механизм ; (О— взры вн ая

пластинка.

Нитрозные газы

Вода

Рис. VI-11. Котел-утилизатор:
/  — вх о д н ая  к а м е р а ; i  — п ароп ерегреватель: 3 —трубы насы щ енного пара; 4 —паросборник; 

5 - п редохран и тельн ы й  клап ан ; 6 - л а з ы ;  7 - испарительны е трубки; « - в ы х о д н а я  кам ера .



и около 9000° с  на катализаторных сетках. Н ижняя часть конвер- 
гора, откуда выводятся нитрозные газы, футерована жаростойкой 
керамикой. Аппарат укрепляется непосредственно на котле-утили
заторе.

Котел-утилизатор. На рис. V I -11 показан котел-утилизатор, р а 
ботающий под давлением нитрозных газов до 7 ат. На входной 
камере 1 имеется конус, в котором расположены трубки паропе
регревателя 2 , к этому же конусу присоединяется нижняя часть

Рис. VI-12. Подогреватель воздуха: Рис. V I-13. Холодильник-конденсатор:
" '  '  ■ /  — во д ян ая  рубаш ка; 2 — кож ух  трубчатки ;

3 —охлаж д аю щ и е трубки ; 4 —лю к; 5 —труб
ные доски; 5 —ком п енсаторы .

/ — кож ух ; 2 —и -о б р азн ы е  трубки; 3 — пере 
городка

контактного аппарата. Таким образом, пароперегреватель рабо
тает в зоне нитрозных газов при температуре около 880— 900° С.

Испарительная часть котла представляет собой трубчатку 5, со
стоящую из 475 трубок длиной 5750 мм  и диаметром 45 X 3 мм, 
изготовленных из углеродистой (котельной) стали. Нитрозные г а 
зы проходят по трубкам, вода находится в межтрубном простран
стве. Давление со стороны газов 7 ат и со стороны воды ~  13 ат. 
Влажный газ собирается в паросборнике 4 и по трубкам 7 посту
пает в пароперегреватель 2, откуда выходит при 230° С.

Котел снабжен люками 6 и предохранительным клапаном 5. 
Входную и выходную камеры, а такж е присоединительный конус 
футеруют жаростойким материалом и весь котел снаружи



Отходящие 
газы

изолируют тепловой изоляцией 
для уменьшения потерь тепла 
в окружающую среду. Поверх
ность испарительной части кот
ла равна 330 л! ,̂ пароперегре
вателя — 6  м^. Производитель
ность котла составляет 24 т/ч, 
или:

24-24
350

=  1,65 TjT HNO3 в сутки

Подогреватель воздуха. На
рис. VI-12 представлена схема 
подогревателя воздуха, рабо
тающего под давлением 6— 
7 ат. В трубной доске разваль
цованы и заварены U -образ- 
ные трубки диаметром 25 X 
X 2 мм, общее количество их, 
считая по концам трубок, 
1450 шт. средней длиной 
5300 мм. Общая поверхность 
теплообмена 600 м^, удельная 
поверхность 600 : 350 =  1,7 м‘̂ 
на 1 т HNO3 в сутки. Воздух 
проходит по трубкам, нитроз- 
ные газы — между трубок. Д ля 
направления движения нит- 
розных газов вдоль нагрева
тельных трубок кожух тепло
обменника разделен вдоль по 
длине на две секции, благода
ря чему осуществляется про
тивоток между воздухом и ни- 
трозными газами.

U -Образная форма трубок 
хорошо компенсирует темпера
турные удлинения, возникаю
щие в материале трубок при

Рис. VI-14. Схема устройства ситча- 
той абсорбционной колонны, рабо
тающей при избыточном давлении 

6 —7 ат:
i  —ситчатые тарелки; 2 -  охлаждаю щ ие 
зм еевики; 5 -п е р е т о ч н ы е  трубки; 4 — лаэ.



работе теплообменника, в следующем температурном режиме 
(в °С):

Н ач ал ьн ая  К он ечн ая  
тем пература тем пература

Воздух . . . .  
Нитрозные газы

110
300

Д о 270 
Д о 170

Аппарат весит около 14 г, из которых 13,6 г составляет нерж а
веющая сталь, а около 400 кг углеродистая.

Холодильник-конденсатор. На рис. V I-13 изображен холодиль
ник-конденсатор, работающий под давлением нитрозных газов до 
6—7 ат.

Трубки 3 диаметром 38 X  2 мм  (703 шт.) развальцованы в 
трубных досках 5 и образуют трубчатку длиной 6000 мм, заклю 
ченную в кожух 2. Трубчатка погружена в цилиндрическую ванну 
(рубашку) 1, заполненную водой. Нитрозные газы проходят в

Газ 
из pea/tmspa Воздух

Рис. V I-15. Агрегат ГТТ-3:
/  — осевой турбокомпрессор (I ступень): 2 —г а зо в а я  турбина; 3 —к ам ер а  сгорани я;

4 — редуктор; 5 — мотор-генератор (пусковой); 6 — центробеж ны й н агн етатель  (II ступень).

межтрубном пространстве сверху вниз, а охлаж даю щ ая вода — по 
трубкам снизу вверх и в рубашку.

Нитрозные газы проходят сверху, по мере охлаждения конден
сат азотной кислоты стекает вниз, собирается на нижней трубной 
доске 5 и через штуцер выводится из холодильника. О х л аж даю 
щая вода поступает через нижний штуцер, по трубкам подни
мается вверх и выходит в открытую воронку, из которой через 
штуцер сливается в сборный коллектор.

Удлинение трубчатки и водяной рубашки за счет перепада тем
ператур воспринимается компенсатором 6 на водяной рубашке.



Через второй нижний штуцер в рубашку холодильника для 
охлаждения кожуха трубчатки 2 подается вода. Д л я  очистки 
пространства под водяной рубашкой и нижнего конуса холодиль
ника устроены люки 4. Такая конструкция холодильника удобна 
для очистки труб от осадков, заносимых с водой, и потому не тре
бует особо тщательной очистки охлаждающей воды.

Нижний конус, водяная рубашка и верхняя сборная воронка 
для воды изготовляются из углеродистой стали, остальные части 
аппарата из нержавеющей стали. Общая масса холодильника 12 г, 
из них на долю нержавеющей стали приходится около 10 т, а на 
долю углеродистой 2 т. Поверхность охлаждения 495 лг̂ .

Применяются и другие виды холодильников. Чаще всего мож
но встретить погружные холодильники, изготовленные из труб раз
мером 76 X 3 мм  в виде плоских змеевиков, которые составлены из 
13— 14 рядов труб по высоте и по 4—7 параллельно-расположен
ных секций, погруженных в ящик с проточной водой.

Абсорбционная колонна. Н а рис. V I-14 показана схема абсорб
ционной колонны с ситчатыми тарелками, работающая под давле
нием 6,3 ат (избыточных). Диаметр колонны 3200 мм, высота, 
45 800 мм, число тарелок 50 шт. Ниже приведено расстояние 
между тарелками при различном их числе;
Число тарелок (считая снизу), шт.................................... 10 15 10 15
Расстояние между тарелками, м м ..................................  1000 800 800 и 700 700

Распределение охлаждающ ей поверхности по тарелкам:
<оличество О хлаж д аю щ ая О бщ ая

тарелок, п оверхность одной поверхность,
шт. тар ел к и , л<2 Л(2

1 69 69
4 46 184
6 34,5 207
6 23 138

11 9,1 100

В с е г о . . .698

Удельная поверхность охлаждения составляет 698 ; 350 »  2 м^ 
на 1 г H N O 3 в сутки. Габаритная емкость колонны 365 -что со
ответствует удельному объему 3 6 5 :3 5 0  =  1,05 на \ т HNO3 в 
сутки. Толщина обичайки колонны 8 мм, масса аппарата 81,5 т, из 
них около 6 т приходится на углеродистую сталь, остальное коли
чество — на нержавеющую сталь.

Агрегат ГТТ-3. Н а рис. V I -15 показана схема расположения 
основных деталей оборудования, входящих в состав агрегата: осе
вой турбокомпрессор, выполняющий роль первой ступени сжатия 
воздуха; газовая  турбина, приводящая в движение агрегат; редук
тор, с помощью которого меняют число оборотов движущихся ча
стей; центробежный нагнетатель, выполняющий роль второй сту
пени сж атия воздуха; мотор-генератор, используемый при пуске 
агрегата (а во время нормальной работы передающий избыток



энергии, вырабатываемой агрегатом, во внешнюю сеть), и камера
сжигания газа, работающая при запуске агрегата. Имеется такж е 
промежуточный холодильник для охлаждения воздуха после пер
вой ступени сжатия (на рисунке не показан).

Н и ж е приведены технические показатели и режим работы агре
гата:

Т у р б о к о м п р е с с о р ,  I с т у п е н ь
Производительность, г/ч в оздуха ............................... 98
Температура, °С

всасы вания ................................................................. 20
н а г н ет а н и я ................................................................ ..... 174

Абсолютное давление, ат
всасы вания ................................................................ 0,97
н агн етан и я .................................................................3,53

Потребляемая мощность, кет .......................................4240
Число оборотов, о б 1 м и н ................................................5100

Г а з о в а я  т у р б и н а
Количество проходящих газов, т /ч .......................... 82,1

Температура, °С
начальная..................................................................... 700
к о н еч н а я ..................................................................... 408

Абсолютное давление, ат
начальное..................................................................... 5,4

к о н е ч н о е .....................................................................  1.06
Мощность, к е т ................................................................. 7250

Число оборотов, о б ! м и н ................................................5100

П р о м е ж у т о ч н ы й  х о л о д и л ь н и к

Расход воды, ............................................................. 360
Температура воздуха, “С

на в х о д е .....................................................................  174
на вы ходе.....................................................................  42

Температура воды, °С
начальная.....................................................................  25
к о н е ч н а я .....................................................................  34

Масса, к г ..............................................................................3914

Р е д у к т о р

Число оборотов, об1мин
газовой турбины ....................................................5100
центробежного н а г н е т а т е л я ............................... 7400
мотора-генератора....................................................  3000

Масса, к г ..................... ........................................................  5600

Ц е н т р о б е ж н ы й  н а г н е т а т е л ь ,
П с т у п е н ь

Количество проходящего воздуха, г / ч .................. 98
Температура, °С

начальная.....................................................................  42
к о н е ч н а я .....................................................................  135

Абсолютное давление, ат
начальное..................................................................... 3,47
к о н е ч н о е ................................................................. ....  7,3

Потребляемая мощность, к е т ...................................  2680
Масса, к г .............................................................................. 5200



М о т о р - г е н е р а т о р
Напряжение, в ...............................................................  6000
Число оборотов, о б 1 м и н ..............................................  3000
Мощность, к е т ...............................................................  850
Масса, к г ............................................................................  6700

К а м е р а  с г о р а н и я  
Масса, к г ..................... ....................................................... 292

6. ПУСК и  ОСТАНОВКА СИСТЕМЫ, РАБОТАЮЩЕЙ 
ПРИ ПОВЫШЕННОМ ДАВЛЕНИИ

Система, работаю щ ая при поБЬШ1енном давлении, включается в 
работу в следующей последовательности. Сначала пускают отде
ление турбокомпрессии, потом конверсии и абсорбции, затем 
очистки отходящего газа. Перед пуском каждого из отделений 
проверяют исправность действия вентилей, задвижек, контрольно
измерительных приборов, защитных блокировок, а такж е  наличие 
воды, тока, работу смазочной системы, состояние оборудования с 
точки зрения техники безопасности.

При запуске вначале разогревают котел-утилизатор с помощью 
пара, инжектируемого из внешней сети, до температуры около 
150° С. Затем  включают агрегат ГТТ-3 и при помощи разгоночного 
двигателя доводят число оборотов до 600—800 об1мин. Вслед за 
этим в камере сгорания зажигаю т природный газ и постепенно 
увеличивают число оборотов агрегата до 4900 в 1 мин, выключают 
разгоночный двигатель и переводят турбокомпрессор на работу от 
газовой турбины. Когда давление воздуха достигнет заданной ве
личины (по пусковому режиму), приступают к пуску отделения 
конверсии — абсорбции.

Если это отделение пускают после ремонта, то вначале всю ап
паратуру продувают воздухом, а затем закладывают катализатор- 
ные сетки в конвертор и разогревают котел-утилизатор. Через хо
лодильники и змеевики абсорбционной колонны пускают воду. 
В эжектор, расположенный на газовой трубе за абсорбционной ко
лонной, подают пар и создают в системе небольшое разрежение, 
после чего приступают к розжигу конвертора.

Водородный факел вводят через запальное отверстие внутрь 
конвертора, сюда же через специальную горелку, расположенную 
в конверторе, дают газ (водород) и зажигают его. В ращ ая при 
помощи специального механизма горелку с водородным пламенем, 
прогревают катализаторные сетки. Затем пропускают небольшой 
поток воздуха и аммиака с таким расчетом, чтобы содержание N H 3 
в смеси было 8 — 9%- После загорания сеток прекращают подачу 
водорода и закрываю т запальное отверстие*. Затем постепенно, 
наблю дая за  накалом сеток, отключают эжектор и создают в си
стеме давление.

* При некотором навыке можно пускать конвертор не прибегая к разогреву 
его водородом, а сразу давать аммиачно-воздушную смесь, включая электро- 
запальное устройство.



По мере увеличения нагрузки до заданной регулируют подачу 
зоды в холодильники и змеевики колонны, а такж е  питательного 
<онденсата на тарелки. Устанавливают технологический режим, 
3.0 В0ДЯ до заданных величин содержание аммиака в смеси, темпе- 
эатуру на сетках катализатора, температуру подогрева воздуха и 
iHTpo3Hbix газов за окислителем, давление пара в котлах-утили
заторах и т. д .,Затем приступают к пуску установки по очистке от- 
аддящих газов.

Сначала в топку пускают отходящие газы, затем воздух и при- 
эодный газ и зажигают его в дежурной горелке. После этого в 
гонку подают такое количество воздуха и природного газа, чтобы 
гемпература газов за топкой была не выше 250—300°С, и этими 
'азами (300° С) продувают конвертор. Затем постепенно, ступен- 
I3T0 уменьшают подачу воздуха и увеличивают температуру до 
370° С, после чего подмешивают за топкой природный газ с тем, 
1тобы на катализаторе началась реакция восстановления NO и 
МО2. Температура в конверторе за счет тепла реакции достигает 
700—750° С. Регулируя подачу дополнительного количества воз- 
lyxa в абсорбционную аппаратуру, устанавливают постоянное со- 
1ержание кислорода в отходящих газах 3—3,5%.

После пуска агрегата очистки выхлопных газов отключают пу- 
:ковую топку при агрегате ГТТ-3. Температура 700° С перед Тур
биной поддерживается в случае необходимости добавкой сжатого 
зоздуха. В процессе работы всех отделений настраивают техноло
гический режим по всей цепочке аппаратов цеха в соответствии с 
регламентом производства.

П еред остановкой системы снижают нагрузку до возможного 
минимума, затем закрывают отсекатель и прекращают подачу 
аммиака. Следом за этим автоматически отключают подачу газа 
в агрегат восстановления окислов азота, а на трубопроводе за аб- 
:орбционной колонной открывают клапан. В результате отходящие 
■азы направляются в выхлопную трубу. Постепенно в системе по 
1аправлению к хвосту агрегата снижается давление, а турбоком- 
ipeccop переводится с помощью разгоночного двигателя на пони
женное число оборотов и некоторое время подает воздух для про- 
1увки системы. Затем прекращают подачу питательной воды в кот- 
пы-утилизаторы, которые отключают от внешней паровой сети, и, 
3 случае длительной остановки, продувкой воздуха снижают в кот
ках давление. Кроме того, прекращаю т подачу воды в холодиль- 
1ИКИ и, наконец, выключают рубильники на насосах.

г. СХЕМА ПРОИЗВОДСТВА ПОД ДАВЛЕНИЕМ 6—8 а т  
БЕЗ ПОТРЕБЛЕНИЯ ЭНЕРГИИ СО СТОРОНЫ

Ла рис. V I-16 приведена схема получения разбавленной азотной 
<ислоты под давлением 6— 8  ат, в которой энергию, необходимую 
1ля сжатия потребляемого воздуха, получают за счет тепла реакции
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s  Z‘Ŝ§ '".Ssо  ^ 0 §

CO

utM *
n  Л , I »<y к I ' «Ч\0 00 12 ®
L >. о

 ̂ ЧЦ=£5“ 
I o . £ S "

<£> о  p £  a; 

S  <L»a

s
Q .
С

a
§
оs

» sо
X
Ho
n
CO

го
CQ
H
o

о
a
COsо
Q .
С

CO
S

><
U

CD

i s i l>o ti I w a. 41 ■ . 
> . o.<^^ I

Й s ’"2°
*5 о  a . .

= ggo 

5 - i sSffl к gI 2 1 ч
.. i  itf rt 5. .  о 
я  Й  S  I я  о о ‘ \0 со X t> о. ,
> . ) Ч 

g
к  . .  Ш

1^
l i a
1̂1

. . O SСЧ X (Я

о
s

a

i l l  §ia 
• < 1  g

ja"“< ̂cr*— .. 
я  я  

■ & = g  

-:-i to



кисления аммиака *. Перегретый пар используется в турбине 
ля приведения в движение турбокомпрессора, сл<нмающего воз- 
,ух до нужного давления.

Атмосферный воздух очищается в фильтре 1, сжимается адиа- 
1атически в первой ступени турбокомпрессора 5 до 2 ат, нагреваясь 
ри этом до 95° С. Тепло сжатия используется для  подогрева отхо- 
,ящих газов в теплообменнике 7 примерно до 75° С. В результате 
оздух охлаждается до 55° С, а затем его температура снижается 
,0 30—32° С в трубчатке 5. Охлажденный воздух сжимается во 
торой ступени компрессора 6 до конечного давления 8 аг и на- 
ревается до 168— 170° С.

После второй ступени часть воздуха охлаж дается в теплооб- 
1еннике 7 до 85—86° С, нагревая отходящие газы до 95° С. Основ
ой поток воздуха при 168— 170°С расходуется на приготовление 
ммиачно-воздушной смеси, а охлажденная его часть используется 

качестве добавочного воздуха в абсорбционной колонне.
Горячие нитрозные газы, полученные при окислении аммиака 

конверторе 12, отдают свое тепло в котле-утилизаторе iS. Полу- 
аемый перегретый пар при 285° С и давлении 27— 27,5 аг  исполь- 
уется в турбине 8 для приведения в движение воздушного турбо- 
омпрессора. Дальнейшее охлаждение нитрозных газов до 110— 
15° С проводится в теплообменнике 14, где отходящие газы (тре- 
ья ступень) нагреваются с 95 до 170° С. Остаточное тепло нитроз- 
ых газов используется для подогрева питательной воды в эконо- 
[айзере 15, а затем в холодильнике-конденсаторе 16, где обра- 
уется значительная часть азотной кислоты.

По выходе из холодильника кислота отделяется от газов и на- 
равляется на соответствующую тарелку абсорбционной колонны, 

нитрозные газы проходят пустой сосуд 17, где значительная 
асть NO окисляется до NO2, и затем поступают в колонну 18 для 
ереработки окислов азота в кислоту. Отходящие газы после аб- 
орбционной колонны проходят последовательно подогреватели 
, 7 и М  и при 170° С направляются в турбину 8, возвращ ая  часть 
атраченной на сжатие воздуха энергии.

Таким образом, паровая и газовая турбины обеспечивают по- 
ребность в энергии для сжатия воздуха до 6 — 8  ат. Наличие п а 
евой турбины позволяет легко осуществить пуск системы, взяв 
д я  этого пар из общезаводской магистрали. Концентрация кис- 
оты, получаемой по этому методу, достигает 57— 60%.

Следует отметить две особенности, характерные для данной си- 
тем ы ,— тщательный сбор и использование всего тепла, выделяе- 
гого в технологической схеме, а такж е  большое внимание, уде- 
яемое подготовке газов перед абсорбцией, т. е. повышению сте- 
ени окисленности N 0.



8. КОМБИНИРОВАННЫЕ СПОСОБЫ ПРОИЗВОДСТВА 
АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ

Схема получения азотной кислоты комбинированным методом, 
приведенная на рис. V I-17, получила широкое промышленное р аз
витие. Окисление аммиака проводится при атмосферном давлении, 
поэтому отделение конверсии оформлено так же, как в обычных си
стемах, работающ их при атмосферном давлении (на схеме оно не

HNO, HNO3

Рис. V I-17. Схема установки для получения разбавленной азотной кислоты
комбинированным способом:

/  — скоростной холоди льни к; 2 —холоди льни к; 3 —двигатель турбоком прессора; 4 — редуктор; 
5 — турбоком п рессор ; S — турбодетан дер ; 7 — окислитель; « — п одогреватель отходящ их газов;

9 —кон денсатор-окисли тель; /й  — абсорбционная колонна.

показано),  абсорбция окислов азота осуществляется при повы
шенном давлении.

Нитрозные газы выходят из котла-утилизатора и поступают в 
скоростной холодильник 1. Здесь происходит их быстрое охлажде
ние до 35— 4 5 °С, образующийся конденсат содержит 2—3%-ную 
HNO3. После выделения основного количества реакционной воды в 
скоростном холодильнике нитрозные газы охлаждаю тся в обычном 
газовом холодильнике 2, где конденсируется уже 2 5 —30% -ная кис
лота. Д ал ее  нитрозные газы сжимаются без промежуточного охла
ждения до давления около 4 ат турбокомпрессором 5 и поступают 
в окислитель 7. Значительная часть окиси азота окисляется при
сутствующим в газах кислородом воздуха до двуокиси азота. Этот 
процесс протекает при повышенном давлении с довольно большой 
скоростью и с выделением тепла, вследствие чего нитрозные газы, 
поступающие в окислитель при 250—270° С, выходят из него при 
300— 350° С.

ггг



Во избежание потерь тепла в окружающую среду окислитель 
н аблою т теплоизоляцией, что дает возможность использовать 
епло реакции окисления окиси азота для подогрева отходящих 
азов в теплообменнике 8 и далее трансформировать тепловую 
нергию в механическую в турбине расширения 6. В теплообмен- 
[ике 8 нитрозные газы охлаждаются до ПО— 130° С, а выхлопные 
азы нагреваются от 30 до 260— 290° С. Дальнейшее охлаждение 
[итрозных газов происходит в холодильнике-конденсаторе 9, при 
ITOM конденсируется 50%-ная азотная кислота.

Предварительно хорошо окисленные и охлажденные нитрозные 
азы поступают в абсорбционную колонну 10 для переработки в 
фодукционную кислоту. На соответствующую тарелку колонны 
юдается кислота, полученная в холодильнике-конденсаторе 9. Вы- 
юдящие из колонны газы содержат в зависимости от размеров 
[бсорбера и конструкции тарелок, а такж е от температурного ре- 
кима работы от 0,05 до 0,25% окислов азота. Они подогреваются 
; теплообменнике 8 и поступают в турбину расширения 6, уста- 
ювленную на одном валу с турбокомпрессором 5. В турбине газы 
)асширяются с 3,0—3,2 до примерно 1,1 аг  и отдают тепло, за- 
■раченное при сжатии нитрозных газов. О хлажденные до 150— 
00° С газы выбрасываются в атмосферу.

Продукционная 50%-ная азотная кислота отбеливается для 
удаления растворенных окислов азота и поступает на склад. Выде- 
1енные из нее нитрозные газы подаются во всасывающую линию 
■урбокомпрессора 5 и возвращаются на переработку.

Н иже приведены технико-экономические показатели системы 
'показатели аппаратуры контактного отделения те же, что и для 
системы, работающей при атмосферном давлении, стр. 199):

Окислитель
Удельный объем, м̂ 1т HNO3 в сутки ................................... 0 ,3—0,4

Подогреватель отходящих газов
Удельная поверхность, м̂ /т HNO3 в с у т к и ..........................  2,8 —3,2

Абсорбционная колонна
Удельная поверхность охлаждающих змеевиков, м̂ 1т

HNO3 в сутки.................................................................................  3 —4
Коэффициент теплопередачи, ккал1(м^ • ч • г р а д ) .................  900—1200
Удельный объем, м̂ 1т HNO3 в сутки ................................... 2 ,3—2,9
Концентрация кислоты, % ............................................................  47—49

Выход (кислотная абсорбция), % ........................................... Не более 98
Температура охлаждающей воды, ° С .......................................Около 28

Коэффициент использования оборудования по времени
(в пределах года), % ..................................................................... 93,5—95,9

Капитальные затраты, руб/т H N O 3 в г о д ..............................
на цех мощностью 180—460 т / г о д .......................................  23—21 *
на систему, работающую при атмосферном давлении 27

Выработка продукции с 1 лг  застройки цеха, т/год . . . .  37—42**
Общий объем зданий, м̂ /т HNO3 в г о д ....................................... 0,3 — 0,27*

* У м еньш ается с ростом мощ ности.
♦* У вели чи вается  с ростом м ощ ности.



При изменении мощности цеха или при работе в иных кли
матических условиях, когда доля оборудования, вынесенного и; 
здания, изменяется, последние три показателя имеют другие зна 
чения.

Цех работает с такими расходными коэффициентами:

Н а 1 т H N O 3 Н а 1 т N

Аммиак, т .............................. .... ............................. 0,284—0,287 1,3
Электроэнергия, кет ■ ч ......................................  265 1200
Охлаждающая вода, л ® ..................................  150—180 680—810
Платина, г ...........................................................  0,049 0,220
Насыщенный пар (давление 10 ат), Гкал 0,13 0,58 
Отходы насыщенного пара (давление

30 — 40 ат), Г к а л ........................................... 0,45 2,03

9. АППАРАТУРА КОМБИНИРОВАННЫХ СИСТЕМ

Оборудование контактного отделения такое же, как и в системе 
работающей при атмосферном давлении; из оборудования абсорб 
ционного отделения ниже будут рассмотрены только абсорбцион 
иая колонна и турбокомпрессор для нитрозных газов.

Абсорбционная колонна. Колонны старой конструкции был^ 
оборудованы колпачковыми тарелками, в последние годы cтaл^ 
применяться ситчатые тарелки. Это позволило создать в абсорб 
ционной части аппарата пенный режим и тем самым улучшит! 
процесс поглощения окислов азота.

Ситчатая колонна (рис. V I-18) представляет собой сварно! 
вертикальный цилиндрический сосуд, выполненный из л и с т о б о у  

стали 1Х18Н9Т толщиной 8 мм  (диаметр колонны 3000 мм, высотг 
44 730 м м ). Н асадка колонны состоит из 40 тарелок, располагав 
мых по высоте на различном расстоянии друг от друга: в нижне{ 
части интервал между тарелками составляет 1200 мм, в верхней 
1000 мм. Тарелки имеют отверстия диаметром 2 мм, расположен 
ные в шахматном порядке с шагом 9 мм.

При прохождении газов в колонне снизу вверх со скоростью i 
свободном сечении 0,3—0,4 м!сек, а потока жидкости сверху вниз 
на тарелках  образуется пена с большой поверхностью раздел; 
фаз, что способствует интенсивному массообмену. Д л я  переток; 
жидкости с вышележащей тарелки на нижележащую служат дв( 
параллельны е переточные трубки диаметром 57 X 3,5 мм, отделен 
ные от барботажной зоны перегородкой высотой 250 мм. Нижни< 
концы переточных трубок опущены в приемный карман нижеле 
ж ащ ей  тарелки, из которого жидкость растекается по плоскост1 
тарелки, направляясь к переточным трубкам, расположенным i 
противоположной стороне от входа жидкости.

Д л я  отвода тепла, выделяющегося в процессе поглощения нит 
розных газов, на тарелках размещены охлаждающ ие змеевик! 
(трубки диаметром 38 X 2,5 м м ), по которым проходит вода. Сум
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Рис. VI-18. Схема ситчатой абсорбционной колонны для 
получения разбавленной азотной кислоты при 3,5 ат:

1 — охлаждающие змеевики; / /  — переточные трубки.



марная поверхность охлаждения в колонне, равная 500 м^, распре 
деляется по тарелкам следующим образом;

tloM epa тарелки  
(считая снизу)

1 - 3
4 - 8
9 - 1 1

12-21
2 2 -2 5
2 6 -2 7
2 8 -2 9
3 0 -4 0

Число рядов 
зм еевика

4
3
2
2
1

О х л аж даю щ ая  
поверхность одной 

тарелки , д<2
42
31,5
21,0
11,0
5.5

Без охлаждения 
11,0

Без охлаждения

Таблица 42. Характеристика турбокомпрессоров для сжатия нитрозных газог

Турбокомпрессоры

П о казатели К-480-42-1
(Н евский

завод)

K-540-4I-2
(Невский

завод)

фирмы 
«Браун — Бо- 

вери»
фирмы 

«Эшер — Вис»

Производительность при 
0°С  и 760 мм рт. ст., 
м ^ /м и н ................................... 350 415 275 275

Число оборотов турбоком
прессора, об!мин . . . . 8100 8100 8250 5900

О х л а ж д е н и е .......................... Без охлаждения * Внутреннее Выносное
Условия всасывания

температура, °С . . . 53 50 50 50
давление, а т .................. 0,905 0,921 0,97 0,97

Условия нагнетания
температура, °С . . . 264 280 _ _
давление, а т .................. 3,78 4,0 7,4 7,0

Мощность, потребляемая 
компрессором, кет . . . 1700 2080 1830 1655

Р е к у п е р а ц и о н н а я  
т у р б и н а  ( д е т а н 
д е р ) :

Количество газа, проходя
щего через детандер 
при 0° С и 760 мм рт. ст.,
M^jMUH............................................ 288 270 167 167

Число оборотов, об! мин 8100 8100 8250 5900
Условия на входе в детан

дер
температура, °С . . . 280 260 100 Д о 450
давление, ат . . . . . . 2,95 3,44 5,0 5,0

Давление на выходе, ат 1,0 1,05 . 1,1 1.1
Мощность, к е т ......................

детандера ...................... 650 890 300 845
— 1050 1980 1740

паровой турбины . . . — 1300 —
Р ед ук тор ...................... Есть Нет Есть Есть

* Д л я  турбоком прессора К-480-42-1 есть маш ины с пром еж уточны м  водяны м  охлаж дв' 
нием .



Д ля ремонта деталей, расположенных внутри колонны, в ее 
стенке около каждой тарелки, снабженной охлаждаю щ ими змееви
ками, устроены лазы  диаметром 620 мм. Внутренний объем колон
ны равен 316 м^, что соответствует удельному объему 2,34 ж®/т 
HNOj, вырабатываемой агрегатом в сутки при давлении 3— 3,5 ат. 
Удельная поверхность охлаждения соответственно равна 3,72 
НМОз в сутки.

Масса колонны 58 т, из которых 55 г составляет нержавею щ ая 
сталь. Изготовляются также колонны диаметром 3200 мм  и высо
той 46 000 мм  с отверстиями в ситчатой тарелке диаметром 2,2 мм 
и шагом 10 мм и охлаждающей поверхностью 400 м^.

Турбокомпрессоры. Основная характеристика турбокомпрессо
ров, применяемых для сжатия нитрозных газов, приведена в 
табл. 42.

10. ПРОИЗВОДСТВО АЗОТНОЙ кислоты п о  СПОСОБУ КЮ ЛЬМАНА

Одна из наиболее современных схем производства H N O 3 по спо
собу Кюльмана приведена на рис. VI-19. По этой схеме окисление 
аммиака проводится при атмосферном давлении, а переработка 
нитрозных газов в кислоту — под давлением до 4 ат.

Тщательно очищенный в фильтре 1 атмосферный воздух нагне
тается в систему вентилятором 2. Газообразный аммиак, очищен
ный в фильтре 3, подается вентилятором 2 на смешение с воздухом 
в смеситель 4. Весь воздух делится на два потока, один из кото
рых, основной, подогревается за счет тепла нитрозных газов в 
теплообменнике 7 и поступает на смешение с аммиаком в аппа
рат 4. Второй поток воздуха используется для отдувки окислов 
азота из раствора азотной кислоты в колонне 18.

Содержание аммиака в аммиачно-воздушной смеси поддерж и
вается равным 1 1 %, поэтому тепло, выделяющееся при окислении 
NHs, вместе с теплом подогретого воздуха обеспечивают тем пера
туру на катализаторе около 810° С. При этой температуре потери 
платины не превышают 0,04 г/г H N O 3. В результате тщательной 
очистки газов и поддержания правильного режима работы можно 
достигать 98% конверсии аммиака и работать без смены сеток 
для регенерации до 8 месяцев.

Тепло окисления аммиака используется для получения пара 
в котле 6, основная часть которого расходуется в паровой турби
не 15, приводящей в движение турбокомпрессор 16. О ставш аяся 
часть тепла нитрозных газов расходуется для нагревания воздуха 
в теплообменнике 7, затем конденсата в подогревателе 8, и только 
после этого газы охлаждаются водой в холодильнике 9. Здесь  же 
конденсируются пары воды, получаемые в результате сж игания 
аммиака, и при взаимодействии с окислами азота они образую т 
слабую азотную кислоту, которая насосом (на схеме не показан) 
подается в верхнюю часть абсорбционной колонны 14.



Охлажденные нитрозные газы сжимаются в турбокомпрессоре 
16 до 4 ат. Тепло, полученное ими за счет сжатия и окисления 
окиси азота, используется сначала в теплообменнике 11 для вто
ричного подогрева конденсата, поступающего на питание котла, 
а затем в теплообменнике 12 для нагревания отходящих газов. 
Выхлопные газы охлаждаю тся при расщирении в турбине 17, си
дящей на одном валу с турбокомпрессором 16. Затем нитрозные 
1азы проходят пленочный холодильник 13, где из них выделяется 
кислый конденсат. В холодильнике 13 нитрозный газ не только

дыхлоп ОтхоВящие

Пар т рег^т т
Свежий нонИнсат i

Го£яшЮ<онденсат_

ми, Воздух 
воздух

W 
__

lam

romoSaf! Hf^O
Рис. V I-19. Схема получения азотной кислоты по методу Кюльмана:

/  — ф и льтр д л я  воздуха; 2 —воздуш ны й и аммиачный вентиляторы ; 3 —фильтр ам м и ака;
4 —см еси тель; 5 —конвертор: 5 — паровой котел; 7 —воздуш ны й теплообменник; « — первы й 
п одогреватель кон денсата; Р — холодильник-конденсатор; IQ ~  н а :о с  для  питания котл а-у ти л и 
зато р а ; —теплообменник к о н ден сата ; /2 — теплообменник отходящ их газов; /3 —пленочный 
холоди льни к-оки слитель; — абсорбци онн ая  колонна; /5 -п а р о в а я  турбина; 16 — нитрозный т у р 
боком прессор; 17 — турбина р а сл и р е н и я ; 18 — продувочная колон на; 19 — подогреватель ки сл о ты .

охлаждается , но и значительно окисляется, после чего поступает 
в абсорбционную колонну 14 для переработки в азотную кислоту.

Конденсат из холодильника 13 подается в среднюю часть аб 
сорбционной колонны на тарелку, содержащую кислоту соответст
вующей концентрации. После абсорбционной колонны 70%-ная 
H N O 3 подогревается в теплообменнике 19 паром и в колонне 18 
продувается воздухом от растворенных в ней окислов азота. П ро
дувочные газы поступают во всасывающую линию турбокомпрес
сора 16 и возвращаю тся на переработку, а готовая кислота идет 
на склад.

Выхлопные газы после колонны 14, содержащие 0,05—0,01% 
окислов азота, подогреваются в теплообменнике 12 теплыми нит- 
розными газами, возвращ аю т часть энергии в турбину расщире- 
ния 17 и выбрасываются в атмосферу.



прим еняем ая фирмой «Кюльман» абсорбционная колонна со
вершенно отличается по своему устройству от описанных ранее 
(рис. VI-20).

Согласно французскому патенту 1090510, 31/111 1955 г., в ос
нову конструкции колонны положены следующие соображения. 
Если слабо окисленный нитрозный газ пропускать через раствор

Гарелт

Нитроэ'̂
ные
газы

I 1М It

I

I
Рис. VI-20. Схема устройства абсорбционной колонны и отдельных тарелок:
о —сектор окисления (заш трихован); а  —сектор абсорбции; /  —отверстие д л я  прием а 
К И С Л О Т Ы  с вы ш ележ ащ ей  тарелки; 2 —переток кислоты  н а  ниж ележ ащ ую  та р ел к у ; 
3 —вы сокие глухие перегородки; 4 — вы сокие п ерегородки  с п еретокам и  д л я  кислоты  
(переток у казан  стрелкам и); 5 —глухая тар ел ка ; 6 — си тч атая  тар ел ка ; 7 — т р у б а  д л я  

подвода воздуха  или кислорода; / .  I I ,  111.........К / /  —тарелки  по вы соте колонны .

азотной кислоты, содержащий растворенный кислород, то окисле
ние N 0  в NO2 будет протекать в растворе значительно быстрее, 
чем в газовом объеме, поэтому между газовой и жидкой фазой 
очень быстро устанавливается равновесие. Исходя из этого, т а 
релку абсорбционной колонны разделяю т на две неравные части, 
выполняющие различные функции; меньший сектор (на рисунке 
заштрихован и обозначен буквой О) служит для окисления N 0  в 
жидкой фазе, больший сектор (не заштрихован и обозначен бук
вой а) — для абсорбции NO2 водой,



К аж д ая  тарелка радиальными перегородками 4 достаточной 
высоты (при наложении друг на друга) как бы делит газовый по
ток на шесть параллельных потоков, которые проходят по всей 
высоте колонны, не смешиваясь друг с другом. Перегородки 4 
имеют вырезы для перетока кислоты из одного сектора в другой 
(места вырезов указаны стрелками) и глухие перегородки 3, огра
ничивающие окислительный сектор. Благодаря  перегородкам с 
вырезами движение кислоты на любой тарелке организовано так, 
что оно начинается от отверстия, находящегося возле глухой пере
городки окислительного сектора, совершается по кругу (как у к а 
зывают стрелки) и заканчивается у переточной трубки 2 , распо
ложенной возле глухой перегородки по другую сторону окисли
тельного сектора, не попадая в него.

В окислительном секторе О за счет снижения давления насы
щенных паров воды над кислотой и проходящего частично про
цесса взаимодействия двуокиси азота с водой образуется и н акап
ливается кислота. Ее избыток перетекает в абсорбционный сектор 
через вырез в перегородке 3, но сделанный вверху. Таким образом 
кислота из окислительного сектора О попадает в абсорбционный 
сектор а, движение в противоположном направлении отсутствует. 
Концентрация кислоты в абсорбционном секторе а возрастает по 
горизонтали от перетока 1 к перетоку 2 , следовательно, каждую 
взятую отдельно тарелку можно рассматривать как несколько сту
пеней абсорбции: например, тарелку типа 3 как пять ступеней, т а 
релку типа 2 как четыре ступени, а тарелку типа 1 как шесть сту
пеней. Общий ход движения кислоты в колонне показан пунктир
ной линией на сборном эскизе.

В колонне тарелки расположены таким образом, что окисли
тельный сектор на вышележащей тарелке сдвинут по отношению 
к нижележащей на 60°. Поэтому газовый поток, пройдя окисли
тельный сектор и обладая  наибольшей степенью окисленности, со
прикасается на вышележащей тарелке с раствором кислоты наи
большей концентрации, и в этой точке сектора а кислота перете
кает на нижележащую тарелку. На следующей тарелке окислению 
подвергается другой, соседний поток газа и т. д., т, е. процесс 
окисления N 0  в газах  совершается по спиральной восходящей 
кривой, на которой расположены окислительные секторы (О) та 
релок.

П лощ ади сектора а и О на тарелках неодинаковы, на одних, 
например типа 5, окислительный сектор занимает '/в площади, на 
тарелках  типа 2 уже Кроме того, есть тарелки, окислительный 
сектор которых составляет Ve общей площади, а также тарелки 
типа 1 без окислительного сектора (первая снизу и последняя 
сверху). В нижней части колонны, где нитрозные газы имеют вы
сокую концентрацию, ставят тарелки типа 3, слабые нитрозные 
газы  поступают на тарелку типа 2 , размер окислительного сектора 
которой равен ®/е.



Сектор окисления О имеет двойное дно, верхнее — ситчатое, р а 
бочее 6, нижнее — глухое 5, на котором лежит слой кислоты. Ме
жду этими плоскостями в слой кислоты подводится по трубке 7 
кислород или воздух, обогащенный кислородом.

К аж дая тарелка имеет змеевики для охлаждения кислоты во
дой или аммиаком (на рисунке не показаны).

Из всех факторов, благоприятно влияющих на процесс погло
щения окислов азота и способствующих получению кислоты повы- 
щенной концентрации (температура, давление, окисленность газов, 
гидродинамические условия и др.), самым важным и рещающим 
является степень окисленности газов. Иначе говоря, прй высокой 
степени окисленности N 0 ,  даже при сравнительно низком парци
альном давлении окислов азота и при прочих равных условиях, 
можно получить кислоту более высокой концентрации, чем при 
низкой степени окисленности и более высоком парциальном д а в 
лении окислов азота.

Таким образом, подготовка газов к абсорбции, т. е. повышение 
отношения NOa : NO, требует особого внимания.

Рассмотренная выше конструкция колонны отвечает требова
нию повышения степени окисления N 0 ;  при таком организованном 
движении потоков газа  и растворов аппарат дает максимальный 
производственный эффект.

Такая колонна позволяет даж е  получать кислоту концентра
цией до 70— 71% и с выходом по абсорбции 99— 99,5%. При паро
вом приводе необходимо получать пар с давлением 14 ат и темпе
ратурой 350° С. Он полностью удовлетворяет внутренним потреб
ностям цеха. При этом расход электроэнергии не превышает
10 кет • ч на 1 т H N O 3.

Фирма гарантирует следующие технико-экономические п оказа
тели работы установки:

Концентрация кислоты, % ........................................... 69—70
Содержание N 0  в кислоте после продувки, мг!л  10
Общий выход по азоту, % ........................................... 96—97
Расходные коэффициенты на 1 т HNO 3

аммиака, к г ................................................................ 281
пара (давление 12 ат), Г к а л .............................. сл 1,03
пара на продувку кислоты, М к а л .................  3,21

платины, г ...........................................................................0,04
охлаждающей воды при 22 °С, ж®.................  80

11. СИСТЕМА, РАБОТАЮ Щ АЯ ПОД ДАВЛЕНИЕМ 2,5— 5,5 а т

По данным компании «Гранд-Паруас», разработанным совместно 
с фирмой «Монтекатини», в промышленности реализован метод 
получения азотной кислоты под давлением 2,5—5,5 ат (см. 
рис. VI-21).

Очищенный в фильтре 1 воздух сжимается в двухступенчатом 
компрессоре 9 и /О до 2,5 ат, еще раз фильтруется в фильтре 3 и 
смешивается с аммиаком в смесителе 4. Аммиачно-воздушную





смесь окисляют на платинородиевом катализаторе в конверторе 5. 
Тепло нитрозных газов используют в котле-утилизаторе 6 для по
лучения перегретого пара и в теплообменнике 13 для подогрева 
отходящих газов. Д алее нитрозные газы охлаждаю тся водяным 
конденсатом в холодильнике 14, где из них конденсируются пары 
воды и частично образуется азотная кислота. Конденсат из холо
дильника 14 поступает на питание парового котла 6. Затем  нитроз
ные газы окисляются в пустотелых сосудах 15, где за счет тепла 
окисления N 0  в N O 2 их температура возрастает.

Тепло, выделяющееся при окислении N 0 ,  используется для н а 
гревания отходящих газов в трубчатке 16. Нитрозные газы далее 
сжимаются в турбокомпрессоре 11 до 5,5 аг, тепло сж атия пере
дается отходящим газам в теплообменнике 16. Сжатые и о х л аж 
денные нитрозные газы подвергаются дальнейшему окислению в 
пустотелых сосудах 17 и затем поступают в колонну 18 для  пере
работки в азотную кислоту.

Азотная кислота освобождается после продувки воздухом в ко
лонне 19 от растворенных в ней окислов азота и поступает на 
склад. Продувочные газы подаются в окислитель 15, где смеши
ваются с основным потоком нитрозных газов. Отходящие газы 
после колонны 18 подогреваются последовательно в теплообменни
ках 16 я 13 н поступают в турбину расширения 8, где возвращаю т 
часть энергии, затраченной на сжатие газов.

Перегретый пар из котла-утилизатора 6 используется в паро
вой турбине 7. Таким образом, турбокомпрессоры для воздуха и 
нитрозных газов приводятся в движение паровой 7 и рекуперацион- 
ной турбинами 8, причем количество получаемого на установке 
пара, вполне достаточно для сжатия воздуха и нитрозных газов до 
указанных выше давлений.

В этой системе конверсия аммиака проводится под давлением
2.5 аг, а абсорбция под давлением 5,5 ат. Прн умеренной потере 
платинового катализатора производительность конверторов в 2 —
2.5 раза выше, чем производительность конвертора, работающего 
при атмосферном давлении, а повышение давления в процессе аб 
сорбции обеспечивает степень переработки нитрозных газов в 
азотную кислоту до 99% (концентрация продукционной кислоты 
60—65%, удельный объем абсорбционной колонны 2 м^/т H N O 3 
в сутки).

Особенностью описываемой системы является тщ ательная под
готовка нитрозных газов, которые дваж ды  подвергаются окисле
нию — до сжатия и после сжатия. Кроме того, окисление до сжатия 
позволяет использовать теплоту реакции окисления N 0 ,  а окис
ление после сжатия обеспечивает получение азотной кислоты по
вышенной концентрации. По аналогичной схеме фирмой «Сосиете 
Бельж  де л ’Азот» запущен в эксплуатацию в 1964 г. завод, где 
сжигание аммиака проводится при избыточном давлении 2  ат, а 
абсорбция нитрозных газов под давлением 7—9 ат.

гзз



Рис. VI-22. Принципиальная схема получения азотной кислоты комбинированным 
методом без подвода энергии со стороны;

i  — кон вертор: 2 —паровой котел ; 5 — подогреватель воздуха; 4, б — подогреватели  воды; 
5 — водяной  холодильник; 7 — п одогреватель отходящ их газо в ; S — холодильник-окислитель; 
S — абсорбц и он н ая  колонна; /О — турбодетандер; —турбоком прессор нитрозных газов; 

У2— п ар о в ая  турбина; /3  — вен ти лятор  для воздуха; /4 — вентилятор для ам м и ака.

Пар

Рис. VI-23. Принципиальная схема производства разбавленной азотной кислоты 
при повышенном давлении без подвода энергии со стороны:

/  — кон вертор ; 2, 6 — подогреватели  отходящ их газов; 5 — подогреватель воздуха; 4 — подогре- 
в ател ь  п ара; 5 — паровой котел ; 7 —платиновы й фильтр; 5 — кoндeнcaтop'XOv^oдилы^ик; Р —аб
сор б ц и о н н ая  колон н а; /d? — п одогреватель воды ; —конденсатор пара; /2 —п аровая  турбина;

/3 — воздуш ны й турбокомпрессор; — турбодетан дер.



Тепло реакции окисления аммиака используется в виде пере
гретого пара в турбине, приводящей в движение турбокомпрес
соры воздуха и нитрозных газов, которые установлены на одном 
валу с газовым турбодетандером, работающим на отходящих г а 
зах. Д ля  подогрева этих газов используют тепло сжатия нитроз
ных газов и выделяющееся одновременно тепло окисления.

Ниже приведены технические показатели такого предприятия:
Концентрация продукционной кислоты*, % 60 — 62 
Потери платинородиевого катализатора, г 0,09 
Выход по азоту (общий), % ..........................95,5

♦ М ожно получать и 70й-ную .

Расход собственного пара на паровой привод турбокомпрессо
ров составляет 7 з производимого пара, а /̂з его отдается на сто
рону. Выбрасываемые в атмосферу газы почти бесцветны, что до
стигается трехкратным разбавлением их воздухом.

На рис. VI-22 и VI-23 показаны технологические схемы получе
ния азотной кислоты, из которых видно, каким путем можно 
использовать тепло реакции окисления аммиака с целью повыше
ния рентабельности производства.

12. ПОЛУЧЕНИЕ ОКИСИ АЗОТА ИЗ ВОЗДУХА
С ПОСЛЕДУЮЩЕЙ п е р е р а б о т к о й  ее в а з о т н у ю  к и с л о т у

в  Висконсинском университете (США) разработан способ полу
чения окиси азота из воздуха при высокой температуре, достигае
мой сжиганием природного газа; технологическая схема приведена 
на рис. VI-24.

В печи 3 сжигается смесь газообразного топлива с подогретым 
воздухом. При этом развивается температура порядка 2200° С и 
образуется около 2% N 0 . Газы быстро охлаждаются в одном из 
рекуператоров 2, работающих попеременно; в одном происходит 
охлаждение продуктов сжигания газа, нагревающих насадку ре
куператоров, в другом за счет аккумулированного тепла нагре
вается воздух, поступающий в печь.

В подогревателе 4 газы нагреваются до 300—320° С и посту
пают в нижнюю часть колонны 8, здесь из силикагеля десорби
руются поглощенные им окислы азота. Д алее  газы направляются 
в нижнюю часть колонны 5, где при нагревании из силикагеля 
удаляется поглощенная вода. Затем в холодильнике 6 газы окон
чательно охлаждаются до 7° С последовательно водой и рассолом. 
При этом выделяется часть содержащейся в газах воды, которая 
в присутствии окислов азота образует разбавленную азотную 
кислоту (кислый конденсат). Оставш аяся в газах влага погло
щается силикагелем в верхней части колонны 5. Осушенные т а 
ким образом нитрозные газы окисляются в аппарате 7 и одновре
менно охлаждаются до —50° С в присутствии силикагеля (катали 
затора).



Окисленные газы (степень окисления 85—90%) проходят верх
нюю часть колонны 8, где на подвижном слое силикагеля адсор
бируется из газов двуокись азота при температуре — 10° С в начале 
и при 50° С в конце процесса. Степень улавливания N 0  составляет 
95—98%. Выхлопные газы отводятся в атмосферу.

В нижней части колонны 8 окислы азота выделяются из сили
кагеля при нагревании его реакционными газами и продувке 
небольшим количеством воздуха. Полученные нитрозные газы со
держ ат около 50% NO 2, они перерабатываются в колонне 9 в азот
ную кислоту концентрацией 60%. Силикагель возвращается в 
верхнюю часть колонны 8 для поглощения окислов.

Выхлопные
газы

Рис. VI-24. Схема получения окиси азота из воздуха с переработкой окислов 
в разбавленную азотную кислоту (висконсинский способ):

1 —воздуш ны й вентилятор; 2 — рекуператоры ; 3 —печь; 4 — подогреватель; 5 —колонна д л я  
Осушки газов  и регенераци и  си л и кагеля ; « — холодильник газов; 7 — окислительный апЬ арат;

S * -колон на адсорбции  и десорбци и  NO 2 из силикагеля; S — абсорбционная колонна.

Силикагель, служащий в колонне 5 осушителем газов, после 
обезвоживания в нижней части колонны вновь подается в ее 
верхнюю часть для поглощения влаги.

Авторы описанного способа приводят следующие расходные 
коэффициенты:

Н а I т H N O 3 Н а 1 г  азота

Электроэнергия, квг • ч . . . .  1100 5000
toпливo, млн. к к а л .................  4,5 20,4
Охлаждающая вода, . . . 12 55
Силикагель, кг .......................... 2,7 12,3
Галька (97% MgO), к г .  . .  . 18,1 82,0

Е. А. К азакова, В. Е. Горфункель, Ф. П. Ивановский и другие 
предложили следующую схему получения окислов азота *, вы
годно отличающуюся от предыдущего способа. Д ля получения г а 
зов по этой схеме применяется обогащенный кислородом (до 
60% О 2) и тщательно осушенный воздух.



Схема процесса показана на рис. VI-25. Воздуходувка /  по
дает воздух в систему, где он подогревается до 150— 180° С отхо
дящими газами в теплообменнике 5, затем через переключающее 
устройство 2 поступает на раскаленную насадку одного из реку
ператоров 3 и нагревается до 1900—2000° С.

В электрической печи 4 температура обогащенного воздуха по
вышается в пламени вольтовой дуги до 2150—2300° С. В этих ус
ловиях образуется 2,5—2,6% N 0 .  Полученные нитрозные газы 
охлаждаются до 250—300° С во втором рекуператоре 3, нагревая

Отдувочные газы

^Жидкая Ngbi 
на переработку

Рис. VI-25. Схема получения окислов азота из воздуха с последующим выде
лением жидкой

/  — воздуходувка; 2 — переклю чатель; 5 — рекуператоры ; 4 — электри ческая  печь; 5 — газовы й  
теплообм енник; 5, 9 —водяны е холодильники; 7, IU  М —ф ильтры ; 5 - - газод увка; /О — аппараты  
для  катали тического окисления; /2 — адсорбци онн ая колон н а ; /5  —десорбер; /5 — компрессор; 
/6 ,  / 7 - холодильники-конденсаторы ; 78 — сеп аратор ; / 9 — сборник; 26? — центробеж ны й насос.

его насадку. Рекуператоры переключаются попеременно на нагре
вание и охлаждение. Далее нитрозные газы охлаждаю тся в теп
лообменнике 5 и водяном холодильнике 6 и фильтруются от пыли, 
уносимой из рекуператоров.

При помощи газодувки 8 через водяной холодильник 9 газы 
подаются последовательно в два окислителя 10, в которых ката 
лизатором является силикагель. Применение силикагеля возмож 
но благодаря отсутствию влаги в нитрозных газах. Тепло, выде
ляющееся при окислении, отводится в реакторах 10 водой и рас
солом. Отсюда газы при — 10° С поступают в колонну 12, где 
двуокись азота адсорбируется кипящим слоем силикагеля. В про
цессе противоточной адсорбции газы нагреваются до 60° С, а со
держание NO2 в них снижается с 2,5 до 0,05—0,03%-

Силикагель, насыщенный двуокисью азота, поступает из ко
лонны 12 при —5° С в десорбер 13, обогреваемый глухим паром 
с одновременной продувкой обедненными газами. Окислы азота 
десорбируются из силикагеля, который снова возвращается в аб 
сорбционную колонну 12. Нитрозные газы, выходящие из десор- 
бера 13, содержат до 50% NO2 и после сж атия в компрессоре 15



легко сжижаются в водяном 16 и рассольном 17 холодильниках. 
В сепараторе 18 жидкие окислы отделяются от несконденсировав- 
шихся газов и поступают на переработку в кислоту или другие 
продукты. Отделившиеся газы возвращаются в адсорбер 12.

Преимущество процесса заключается в том, что при отсут
ствии водяных паров в газах силикагель можно применять как в 
качестве катализатора процесса окисления N 0  в NO 2 без пред
варительного удаления воды из газов, так и в качестве адсорбен
та образующейся двуокиси азота.

Е. А. Казакова и д р . * разработали способ адсорбции окислов 
азота из отходящих нитрозных газов применительно к условиям 
цеха разбавленной азотной кислоты, работающего при повышен
ном давлении (не исключается его применение и в других усло
виях). Схема приведена на рис. VI-26.

Выхлопной газ под давлением от 3,5 до 5,5 ат, содержащий 
около 0,22—0,25% NO 2 и 3—4 паров воды (степень окисле
ния ~ 8 0 % ) ,  охлаждается сначала водой в холодильнике 1, затем 
рассолом в холодильнике 2 до О— Г С .  При этом конденсируется 
избыток воды, которая взаимодействует с окислами азота с обра
зованием 40—4 5 % -ной азотной кислоты. Кислота отделяется в 
сборнике 7 и поступает на склад. Таким образом, отходящие газы 
обедняются окислами азота на 25—30%, поэтому их концентра
ция в газах снижается до 0,15—0,2%, а содержание влаги умень
шается до 1 г/ж®. Степень окисления газов, однако, возрастает до 
^ 9 0 % .  Такой газ поступает в тарельчатую колонну 3 противото
ком стекающему вниз силикагелю, который поглощает из газов 
пары воды, окись и двуокись азота, а такж е кислород.

В порах зерен силикагеля адсорбированные вещества взаимо
действуют с образованием очень чистой 70 % -ной азотной кис
лоты, содержащей до 10% растворенных окислов азота. Отходя
щие газы после колонны 3 выбрасываются в атмосферу, содер
жание N 0  -Ь NO2 в них не более 0 ,0 2 %, что соответствует ^ 9 0 %  
степени очистки только за счет силикагеля, а с учетом кислоты, 
отделившейся в холодильниках 1 и 2, — около 92—93%. С одерж а
ние влаги соответствует температуре —30-;— 50° С.

Поступающий на адсорбцию силикагель содержит ~ 1 ,2 %  N 0  
и 1,1% Н 2О, после адсорбера в нем присутствует ~ 5 , 5 — 6 % NOj 
и -^3 ,0—3,5% Н 2О. При этом степень насыщения силикагеля со
ставляет 50— 55% от теоретической. Время пребывания силика
геля в адсорбере равно 4 ч.

Степень очистки выхлопных газов зависит от числа тарелок е 
адсорбере (обычно ставят 22—25 шт.). Увеличение числа тарелок 
практически не дает эффекта. Степень очистки газа может быть 
повышена путем более глубокой регенерации силикагеля или 
понижением температуры процесса. Силикагель, содержащи!”

* Авт. свид. СССР 129293, 23/V 1959 г., Бюлл. изобр., № 12 (1960); авт, 
евид. СССР 161701, 6/V11 1962 г., Бюлл. и^обр., № 8 (1964),



окислы азота, передается в колонну десорбции 4, нагреваемую до 
температуры 150— 180° С. В нижнюю часть колонны подается подо
гретый воздух и немного острого пара для предотвращения пере
сушки силикагеля и снятия электростатического заряда . В таких 
условиях из зерен силикагеля выделяются NO2, пары воды и 
азотной кислоты, которые вместе с воздухом поступают в рас
сольный холодильник-конденсатор 5. Содержание NO2 в силика
геле снижается до 1,2%, воды до 1,1%. Регенерированный на 85%

В атмоареру

Отходящие

hn6 T > - Uf  7 на склад

Рис. VI-26. Принципиальная схема очистки хвостовых газов от окислов азота
на силикагеле;

/ — водяной холодильник; 2 —рассольный холодильник; 3 — адсорбци онн ая колон на; 4 —десорб- 
циоиная колонна; 5 —рассольны й конденсатор; 6 —насосы ; 7 —сборник 450/о-ной азотной  
кислоты ; S - приспособление д л я  п ерекачивания си л и к агеля ; сборник 70<>/о-аой азотн ой

кислоты .

силикагель возвращается в колонну 5 на адсорбцию. При о хла
ждении в холодильнике-конденсаторе 5 выделяется 65—70% -ная 
чистая азотная кислота; количество NO2 в отходящих газах со
ставляет 5,5—7%. Эти газы могут быть переработаны в азотную 
кислоту. Если окислы азота, содержащиеся в отходящих газах, 
принять за 100, то имеющийся в них азот при очистке улавли 
вается в следующей пропорции (в % ):

в  холодильниках 1, 2 в виде 40—45%-ной H N O 3 ......................30 — 35
В конденсаторе 5 в виде 65—70%-ной H N O 3 .......................... 5 5 —50

П о т е р и ...........................................................................................................  15



Потери силикагеля при трении в виде пыли в зависимости от 
марки и способа его подачи составляют от 0,01 до 0 ,2 % от нахо
дящегося в обороте, или 17 кг (максимум), считая на 1 т H N O 3, 
получаемой из отходящих газов.

Приведенные выше показатели относятся к силикагелю 1марки 
ACM с частицами среднего диаметра 0,365 л л  и удельной поверх
ностью 710 Mp-jz. В случае применения силикагеля марки КСМ 
№  6 с частицами среднего диаметра 1,96 мм  и удельной поверх
ностью 500 M^jz показатели ухудшаются: степень очистки сни
жается примерно на 10%, расход силикагеля возрастает в 3 раза , 
потери его увеличиваются в 3,5—4,5 раза, время пребывания его 
в аппарате сокращается до 0,7— 1,25 ч.

Этот метод очистки газов требует дополнительных затрат, со
ставляющих около 1 руб. на 1 т азотной кислоты основной мощно
сти цеха.

13. АВТОМАТИЗАЦИЯ ПРОИЗВОДСТВА РАЗБАВЛЕННОЙ 
АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ

Система автоматического регулирования технологического про
цесса производства азотной кислоты, принятая на отечественных 
азотнокислотных заводах, работающих при атмосферном д авле
нии, предусматривает прежде всего регулирование нагрузки агре
гата, соотношения расхода аммиака и воздуха, давления и уров
ня воды в паровом котле, а также концентрации продукционной 
кислоты.

Схема опытной автоматизации контактного агрегата, приведен
ная на рис. VI-27, разработана Л. В. Рашкованом, Г. К- Рубцо
вой и др.

Н агрузка агрегата регулируется изменением подачи воздуха в 
смеситель 1. Расход воздуха измеряется при помощи диаф раг
мы 2 и дифференциального манометра 4 с пневматическим датчи
ком, выходной импульс которого подается на вторичный при
бор 23. Одновременно импульс поступает в блоки соотношения 6 
и регулирующий блок 8. К последнему подводится также импульс 
от блока дистанционного датчика 22.

Регулирующий блок управляет через реле переключения 9 регу
лирующей заслонкой 1.

Соотношение аммиака и воздуха регулируется и по количеству 
воздуха, поступающего в смеситель /. Количество аммиака изме
ряется при помощи второй диафрагмы 2 и дифференциального 
манометра 5 с пневматическим датчиком, выходной импульс ко
торого подается на вторичный прибор 25 и одновременно на ре
гулирующий блок 10. Через электромагнитный клапан 7 в камеру 
задания блока 10 подается импульс от блоков соотношения 6. 
Один из этих блоков является рабочим, а второй используется в 
схеме частично автоматизированного пуска системы. К схеме пу-
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ска относятся такж е электромагнитный клапан 12 и кнопочный 
пост 24.

Регулирующий импульс от блока 10 передается регулирующей 
заслонке 3 через реле переключения / / ,  управляемое блоком ди
станционного датчика 26.

Д авление в конверторе регулируется по показаниям диф ф е
ренциального манометра 13, измеряющего давление в поролито- 
вом фильтре II. Пневматический импульс от эгого манометра по
ступает во вторичный прибор 28 и на регулирующий блок 14, от 
которого импульс передается через переключение 15 регулирую
щей заслонке 20 с позиционером (установлен на трубопроводе 
нитрозных газов, выходящих из парового котла-утилизатора IV ) .

Управление реле 15 и дистанционное управление заслонкой 20 
осуществляется со щита при помощи блока дистанционного з а 
датчика 29.

На рис. VI-28 показаны основные технологические узлы про
изводства разбавленной азотной кислоты, оснан1енные приборами 
управления и контроля основных параметров процесса.

Узел подогревателя аммиака 1 снабжен следующими прибо
рами и регуляторами.

Температура подогретого аммиака измеряется на выходе из 
аппарата с помощью термопары. Ее показания поступают в при- 
бор-регулятор изодромного типа, который посылает команду ис
полнителю — клапану-регулятору, поставленному на линии пода
чи греющего пара. Таким образом, количество пара, поступаю
щего на подогрев аммиака, регулируется автоматически в зависи
мости от температуры аммиака, что и обеспечивает постоянство 
ее за подогревателем 1.

Одним из условий, способствующих высокой степени конвер
сии аммиака (а такж е безопасной работе конвертора), является 
поддержание постоянной концентрации N H 3 в смеси. Количество 
аммиака и воздуха измеряется при помощи диафрагм, показания 
которых поступают в прибор, фиксирующий их соотношение, при
чем на линиях амм иака и воздуха установлены регулирующие 
клапаны, меняющие количество поступающих газов. Из этих двух 
потоков — воздуха и аммиака — ведущим является воздух. Его ко
личество задается аппаратчиком с диспетчерского пункта с по
мощью задвижки с электроприводом. Прибор, поддерживающий 
соотнощение количеств, посылает указания клапану-регулятору, 
установленному на аммиачной линии перед подогревателем. Кла- 
пан-регулятор пропускает столько аммиака, чтобы его содерлсание 
в смеси с воздухом было постоянным.

В случае внезапных и резких отклонений от заданного коли
чества поступающих аммиака и воздуха, могущих привести к обо
гащению газовой смеси аммиаком (что неизбежно связано со взры
вом или повышением температуры в конверторе до сплавления 
катализаторных сеток), срабатывает клапан-отсекатель, быстро 
перекрывающий доступ аммиака в смеситель 2 . Количество кон-
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денсата, подаваемого на орошение абсорбционной колонны 8, тес
но связано с нагрузкой на агрегат, т. е. с количеством основного 
потока воздуха, поступающего в конвертор 5. Поэтому показания 
о количествах воздуха и конденсата передаются такж е в регуля
тор соотношения. Последний посылает команду клапану-регулято
ру, установленному на линии конденсата и пропускающему столь
ко конденсата в колонну, сколько требуется при данной нагрузке 
для получения кислоты нужной концентрации.

Аналогичным способом организована подача питательной во
ды в котел-утилизатор 6, что позволяет поддерживать постоянны
ми температурный режим нитрозных газов, температуру и давле
ние получаемого пара.

Ряд  показателей технологического режима фиксируется само
записывающими приборами, вынесенными в диспетчерский пункт, 
или указывающими приборами, установленными по месту. Так, 
непрерывно записывается температура аммиачно-воздушной сме
си, подогретого воздуха, катализаторных сеток, нитрозных газов 
после котла-утилизатора 6, окислителя 4, воздушного подогрева
теля 3, конденсатора-холодильника 7, а также на входе в абсорб
ционную колонну S и по выходе из нее.

Количество пара, получаемого из котла-утилизатора 6, и его 
температура и давление фиксируются самозаписывающими при
борами диспетчерского пункта. Кроме того, измеряется перепад 
давления в смесителе 2, воздушном подогревателе 3 и в абсорб
ционной колонне 8. Показывающие приборы устанавливаются по 
месту,

В нижней части абсорбционной колонны замеряется и автома
тически поддерживается уровень кислоты, чтобы исключить воз
можный прорыв газа  в линию кислоты. Н а выходе из колонны из
меряется температура кислоты и ее количество, показания запи
сываются на ленту.

Таким образом, с помощью указанных приборов возможно 
стабилизировать основные параметры процесса: нагрузку, содер
жание NHs в смеси, концентрацию продукционной кислоты, режим 
котла-утилизатора, а такж е температурный режим абсорбции. 
Кроме того, можно автоматически регулировать подачу охлаж даю 
щей воды в абсорбционную колонну в зависимости от темпера
туры кислоты. Т акая  стабилизация технологического реж им а повы
шает экономическую эффективность установки. Степень оснащения 
цеха автоматическими приборами может быть различна; иногда 
ограничиваются автоматическим управлением основных процес
сов (как это приведено выше), но можно проводить автоматиза
цию до уровня «цех-автомат». В последнем случае необходимо 
устанавливать большое количество различных приборов, которое 
потребует такого увеличения штата обслуживающего персонала, 
что экономическая эффективность будет сильно снижена или даже 
станет отрицательной. Поэтому степень автоматизации цеха долж 
на быть экономически обоснована.



14. О ПОДХОДЕ К ВЫБОРУ СИСТЕМЫ ДЛЯ ПОЛУЧЕНИЯ 
АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ И АММИАЧНОЙ СЕЛИТРЫ

Азотная кислота концентрацией 47—657о не является конечным 
продуктом, это только сырье для производства аммиачной селитры 
путем нейтрализации ее газообразным аммиаком. Д л я  получения 
таким способом аммиачной селитры при рентабельном режиме р а 
боты требуется кислота концентрацией не ниже 60—62%. В этом 
случае плав селитры (содержание 99,5%) сразу ж е  без упарки 
может быть использован для производства гранулированной сухой 
соли или потребуется лишь одна ступень упарки путем продувки 
плава горячим воздухом.

Однако для получения 6 2 % -ной азотной кислоты вместо 47— 
55 % -ной нужно устанавливать добавочное оборудование, т. е. не
обходимы дополнительные капитальные вложения, которые повы
сят стоимость кислоты, а в конечном счете и стоимость удобрения, 
поэтому экономия по цеху аммиачной селитры может оказаться 
только кажущейся.

Таким образом, при выборе наиболее экономичного метода по
лучения азотной кислоты следует исходить из конечного продук
та, в частности азотного удобрения, и решать задачу так, чтобы 
готовый продукт имел минимальную стоимость.

Системы, работающие при атмосферном давлении, наряду с 
производством разбавленной азотной кислоты (полупродукция) 
выдают и готовый продукт в виде натриевой селитры, которая 
тоже является азотным удобрением. Следовательно, при экономи
ческой оценке метода получения азотной кислоты следует учиты
вать затраты  на производство натриевой селитры. Во многих слу
чаях неизбежность выделения этой соли делает нежелательным 
строительство цеха азотной кислоты, работающего при атмосфер
ном давлении.

Однако следует отметить, что это положение нельзя считать 
правилом, и в некоторых случаях получение натриевой селитры не 
является нежелательным с экономической точки зрения, поэтому 
производство азотной кислоты при атмосферном давлении, как 
потребляющее сравнительно мало энергии, может вполне конкури
ровать с комбинированной системой или системой, работающей 
под давлением. В последних случаях получают не натриевую се
литру, а аммиачную — тук с богатым содержанием азота и, не
сомненно, более выгодный для применения его в сельском хозяй
стве. Так, по данным одного из заводов, где азотная кислота про
изводится параллельно двумя способами — комбинированным и 
без давления, при этом концентрация кислоты в обоих случаях 
одинакова, — легко этот вопрос проанализировать. Д л я  сравнения 
сопоставим только затраты на переработку ам м иака до селитры 
по двум вариантам (в расчете на 1 т связанного азота );



1) разбавленная азотная кислота-*аммиачная селитра +  на
триевая селитра из выхлопных газов;

2 ) разбавленная азотная кислота—«аммиачная селитра.

З атр аты , руб.

в систем е 
без д ав 

ления

в ком б ин иро
ванной 
систем е 

(Р = 3.5 ат)

Платина . . . 0,27 0,32
Фильтрующие 

териалы . .
ма-

0,6 0,01
Энергия, вода 
Зарплата . .

1,89 3,11
• • 0,20 0,28

В с е г о  . 2,42 3,72

Отходы пара • • 2,15 2,15

И т о г о  
вычетом 
ходов) .

(за
от-

0,27 1,57

З а т р ат ы , руб.

на а м м и 
ачную  

селитру

на натри
евую 

селитру

Энергия, вода . . 
Зарплата . . . .

2,22
0,47

10,53
1,67

В с е г о  . . . 2,69 12,20

Отходы конден
сата ..................... 0,04 0,36

И т о г о  (за 
вычетом от
ходов) . . . 2,65 11,84

Д ля  удобства сравнения пересчитаем затраты на 1 т связан
ного азота. В результате получаем;

П ер ер аб о тк а  Стоимость,

К Н з->Н М О з (без дав л ен и я ).........................  1,21
Н Н з->Н Н О з (комбинированная система) 7,07
N 0 - > N a N 0 3 ........................................................ 71,7
ННз и HN0 3 -> N H iN 0 3 ..................................  7,57

Если переработать 1000 кг азота, содержащегося в аммиаке, 
этими двумя способами, можно получить следующее распределе
ние азота в продуктах:

без щелочного поглощения окислов азота:

Содержание азота, кг
в аммиаке........................................................  500
в азотной кислоте ....................................... 500
в аммиачной с е л и т р а ..............................1000

со щелочным поглощением окислов азота:
Содержание азота, кг

в азотной к и с л о т е ................. ...520 • 0,92 =  479
в натриевой селитре . . . 520 • 0,08 =  41
в а м м и а к е ................................... 479
в аммиачной селитре . . . 479 +  479 =  958

Сравниваем затраты  в денежном выражении (в руб.);



П ереработка
без N aNO s с N aN O s

NH3
NH3
NH3

H NO3 . 
N H 4N O 3  
NaNOs .

0,5 ■ 7,07 =  3,58 
1,0-7,57 =  7,57

0 ,4 7 9 . 1,21 = 0 ,5 8  
0,958 . 7,57 =  7,26
0,041 .71,7 =  2,94

И т о г о 11,15 10,78

Из Приведенных данных видно, что суммарные затраты  на пе
реработку аммиака в азотные удобрения (производство азотной 
кислоты без давления со щелочной абсорбцией) ниже примерно на 
3% затрат на получение H N O 3 комбинированным способом.

Таким образом следует, что суммарные затраты  на перера
ботку аммиака в соли в обоих случаях практически одинаковы и 
отказ от строительства предприятий азотной кислоты со щелочным 
поглощением отходящих газов объясняется высокой стоимостью 
соды и громоздкостью схемы.

Определенные для данных условий показатели не нужно при
нимать за абсолютные истины, их следует рассматривать как ме
тод подхода к решению вопроса об экономичности того или дру
гого способа производства азотной кислоты.

В случае получения концентрированной кислоты или при ис
пользовании ее другим способом соответствующим образом изме
нятся и числовые результаты, и выводы.
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КОНЦЕНТРИРОВАНИЕ АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ

1. УСЛОВИЯ ПРЕДВАРИТЕЛЬНОГО КОНЦЕНТРИРОВАНИЯ 
РАЗБАВЛЕННОЙ АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ

Получить концентрированную азотную кислоту путем непосред
ственной перегонки разбавленного водного раствора кислоты не
возможно (рис. VII-1 и VII-2, табл. 43).

Т абли ца  43. Т ем п ер ату р а  кипения водных растворов  азотной кислоты 
и состав  паровой и ж идкой  ф аз  при атм осф ерн ом  давлении

(по данным С. Эллис)

Т ем п ература
ки пен ия,

°С

С одерж ание HNO3, вес. '/о Температура
кипения,

°С

Содерж ание HNO3, вес. %

в ж идкой ф азе в  п арах в ж идкой фазе в парах

100,0 0 0 120,05 68,4 68,4
104 18,5 1,25 116,1 76,8 90,4
107,8 31,8 5,06 113,4 79,1 93,7
111,8 42,5 13,4 110,8 81,0 95,3
114,8 50,4 25,6 96,1 90,0 99,2
117,5 57,3 40,0 88,4 94,0 99,9
119,9 67,6 67,0 83,4 100,0 100,0

К ак следует из данных таблицы и приведенных рисунков, при 
кипении раствора, содержащего менее 68,47о H N O 3, в газовой ф а
зе будет находиться больше паров воды и меньше паров азотной 
кислоты. Если концентрация азотной кислоты в растворе выше 
68,4%, то при кипении в газовой фазе будет больше паров азотной 
кислоты, чем воды. Таким образом, при кипении и перегонке р аз
бавленной азотной кислоты ее можно упарить лишь до содерж а
ния 68,4% H N O 3 (азеотропная смесь), после чего состав перего
няемой смеси не изменится. М аксимальная температура кипения 
гакой кислоты равна 120,05° С.

Изменение давления при перегонке водного раствора азотной 
кислоты почти не влияет на соотношение составов паровой и ж ид
кой фаз. Так, повышение давления со ПО до 760 м м  рт. ст. приво
дит к изменению состава азеотропной смеси с 66,8  до 68,4% HNO3.

Непосредственная перегонка разбавленных растворов азотной 
кислоты применяется в промышленности в тех случаях, когда из 
кислоты, содержащей не более 42% HNO 3, хотят получить 59—

х п



63%-ную азотную кислоту. Легко подсчитать количество укреп
ленной кислоты, получаемой посредством перегонки.

Допустим, что концентрация исходной кислоты составляет а 
(в вес. %), содержание HNO3 в паровой ф азе & (в %), а непере- 
гнанный остаток содержит с (в %) HNO3. Обозначим количество 
отгоняемой азотной кислоты через х. Тогда, принимая начальное

'̂ Мидкость-̂

'О Ю 20 30 40 50 ВО 70 80 90 ЮО 
Концентрация HNO3, Sec. %

Рис. VII-1. Диаграмма кипе
ния системы HNO3—HjO.
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Рис. VII-2. Зависимость состава пара 
от соотношения азотной кислоты и 

воды в жидкой смеси.

количество разбавленной азотной кислоты за 100, напишем у р ав 
нение материального баланса:

xb + ( \Q Q - x ) c =  100а 
100 ( с - а )

^ с — Ь

В соответствии с диаграммой кипения азотной кислоты при н а 
гревании 25%-ной HNO3 до 106,5°С будем иметь: 

а  =  25 96 & =18%  с =  45%
Тогда

1 0 0 (4 5 -2 5 )
4 5 - 1 8лс =  ■ = 74%

Следовательно, из 100 кг  исходной разбавленной азотной кис
лоты при кипении удаляется 74 кг  кислоты и остается 26 кг в виде 
4 5 % -ной.

2. КОНЦЕНТРИРОВАНИЕ АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ 
ПРИ ПОМОЩ И ВОДООТНИМАЮ Щ ИХ ВЕЩЕСТВ

Исследования А. В. Сапожникова и П. П аскаля  показали, что при 
перегонке разбавленных водных растворов азотной кислоты в при
сутствии водоотнимающих веществ (концентрированная серная кис
лота, фосфорная кислота, концентрированные растворы нитратов



и др.) давление паров воды над смесью сильно снижается. Р езу л ь 
таты исследования свойств смеси азотной кислоты, серной кислоты 
и воды приведены на рис. VII-3 и V I1-4.

На рис. VII-3 представлена зависимость температуры кипения 
от состава тройной смеси, на рис. V I 1-4 — зависимость состава п а
ров, выделяющихся при кипении тройной смеси при атмосферном 
давлении, от состава жидкой смеси. Построение таких диаграмм в 
виде треугольника основано на том, что сумма перпендикуляров, 
опущенных из любой точки внутри равностороннего треугольника

HNO3

^ W го  30 so  60 70 во so
% H2SO4

H2SO4

Рис. V I I -3. Температура кипения тройной смеси HNO3— Н2О— H2SO4.

на его стороны, равна высоте треугольника. Пользуясь этими д и а
граммами, можно определить состав паровой фазы, содержащей 
азотную кислоту и воду, и температуру кипения в зависимости от 
исходного состава жидкой тройной смеси.

Например, если исходная смесь содержит 40% серной кислоты, 
30% азотной кислоты и 30% воды (точка А, рис. VII-4), то в п а
рах будут находиться азотная кислота и вода, которые при кон-, 
денсации образуют раствор 90%)-ной HNO3. На рис. VII-3 нахо
дим, что такая  смесь кипит при температуре около 120° С (атмо
сферное давление). Если задаться определенной конечной концен
трацией азотной кислоты, то для каждой исходной концентрации 
H NO3, подвергаемой концентрированию, должен существовать ми
нимальный расход серной кислоты. Очевидно, требуемое количе-



ство H 2SO 4 будет наименьшим в том случае, когда при перегонке 
применяют не разбавленную, а безводную серную кислоту (вер
шина треугольника).

Определим состав тройной смеси, состоящей из 507о-ной азот
ной кислоты и 100% -ной серной кислоты, при условии получения 
при перегонке 95%-ной HNO3. Соединяем прямой линией вершину 
треугольника (H2SO4) на рис. V I I -4 с точкой на противоположной 
стороне, соответствуюш,ей 507о-ной IINO3. П рям ая  пересекает кри
вую 9 5 % -ной HNO3 в парах в точке Б, которой соответствует со
держание 48% H2SO4 в исходной смеси. Следовательно, на долю

HNO3

W го 30 1,0 50 60 70 80 30 2̂SQ4 
H2S0 4 ,^ef.%

Рис. V1I-4. Равновесная концентрация паров азотной кислоты над 
тройной смесью H NO3 — H jO  — H2SO4.

азотной кислоты и воды приходится 52%, тогда начальная трой
ная смесь должна состоять из 48% H2SO4, 26% HNO3 и 26% Н2О. 
Таким образом, пользуясь диаграммами, можно определить ми
нимальный расход серной кислоты при определенных условиях.

Если для смешения используют разбавленную серную кислоту, 
ее минимальный расход изменяется. Например, определим состав 
тройной смеси, содержащей 90%)-ную серную кислоту и 50%-ную 
разбавленную азотную кислоту. Серной кислоте такого состава 
соответствует точка Г  (см. рис. V II-4),  л еж ащ ая  на стороне тре
угольника Н2О— H2SO4. Эту точку соединяем с точкой, соответст
вующей 50%-ной азотной кислоте, на стороне Н 2О — HNO3. П р я 
мая, соединяющая обе точки, пересекает кривую 9 5 % -ной HNO3



в парах в точке В, которой отвечает следующий состав: 55% сер
ной кислоты, 19% азотной кислоты и 26% воды.

Тройная смесь такого же состава может быть получена прибав
лением безводной серной кислоты к раствору, содержащему 40%' 
ИКОз и 60% НгО.

При отгонке концентрированной азотной кислоты определен
ного состава расход безводной серной кислоты зависит от содер
жания H N O 3 в разбавленной азотной кислоте, при этом расход 
H2SO4 будет тем больше, чем сильнее разбавлена азотная кисло
та. Д л я  одной и той же исходной разбавленной азотной кислоты 
расход серной кислоты обратно пропорционален ее концентрации: 
чем меньше концентрация H 2SO 4, тем больше ее расход.

При переменных концентрациях разбавленной азотной и кон
центрированной серной кислот следует подобрать такую смесь, 
при перегонке которой образуются пары нужного состава. Через 
точку В  можно провести множество прямых, которые зафикси
руют определенные точки на сторонах треугольника Н 2О —H2SO4 
и Н2О — H N O 3. Кроме того, при перемещении точки В по кривой, 
соответствующей постоянной концентрации паров, состав исходной 
смеси пройдет через множество различных значений. Это доказы
вает, что при перегонке смеси различного состава можно получать 
азотную кислоту одной и той же концентрации.

Расход серной кислоты сильно уменьшается при снижении со
держания воды в исходной разбавленной азотной кислоте, поэтому 
целесообразно проводить концентрирование разбавленных раство
ров азотной кислоты в две стадии: сначала отгонкой воды при на
гревании до получения 60—65% H N O 3, затем перегонкой раствора 
в присутствии серной кислоты. В процессе перегонки разбавлен
ных растворов H N O 3 в смеси с H 2SO 4 серная кислота разбавляется 
водой и насыщается азотной кислотой и окислами азота, образую
щимися вследствие частичного разложения азотной кислоты. При 
взаимодействии окислов азота (N2O 3) с не менее чем 75% -ной 
серной кислотой процесс протекает с образованием нитрозилсер- 
ной кислоты:

N2O3 +  2H2SO4 = 2HNS06 + Н2О

Двуокись или четырехокись азота реагирует с концентриро
ванной серной кислотой с образованием нитрозилсерной и азотной 
кислот:

2NO2 -ь H2SO4 =  H N SO 5 -I- HNO3

Н итрозилсерная кислота, содерж ащ аяся в отработанной серной 
кислоте, сильно корродирует аппаратуру. При разбавлении серной 
кислоты водой происходит гидролиз нитрозилсерной кислоты:



поэтому в растворах концентрацией ниже 57,5% H 2SO 4 нитрозил- 
серная кислота полностью отсутствует:
Концентрация серной кислоты, вес. % 93,0 95,6 92,0 87,0 80,0 70,0 57,5 
Содержание нитрозилсерной кислоты 

в серной кислоте, мол. % .....................  93,0 96,6 92,7 80,6 72,3 50,2 0,0

Азотистая кислота, образую щаяся при гидролизе, неустойчива 
и распадается в серной кислоте концентрацией ниже 75%:

3HNO2 =  HNO3 +  2N 0 +  Н2О

С увеличением температуры степень гидролиза нитрозилсерной 
кислоты возрастает. Образую щ аяся в результате разложения азо
тистой кислоты окись азота растворяется, хотя и незначительно, 
в разбавленной серной кислоте;
Содержание серной кяслоты, % ...................... 100 68,5 45 33 24 О
Содержаниз окиси азота в растворе, % • 10< 2,55 1,425 2,03 2,78 5,19 9,65

Таким образом, окись азота наименее растворима в серной ки с
лоте, содержащей 68,5% H2SO4.

Д л я  денитрации отработанной серной кислоты ее следует на
гревать паром (лучше всего острым) с таким расчетом, чтобы 
тепло, вводимое с паром, было достаточным для нагревания смеси 
до 150— 160° С. Кроме того, кислота должна разбавляться  конден
сатом таким образом, чтобы ее конечная концентрация составляла
68— 70%. Если в колонну подавать пар, перегретый до 250° С, и 
поддерживать концентрацию отработанной серной кислоты около 
6 8 %, содержание нитрозилсерной кислоты будет изменяться в пре
делах 0,05—0,1%. Если отработанную серную кислоту нагревать 
глухим паром, то содержание нитрозилсерной кислоты составит 
около 1—2%. В этом случае расход пара на денитрацию будет 
больше, а расход концентрированной серной кислоты на концен
трирование разбавленной азотной кислоты меньше, чем при нагре
вании острым паром.

По данным А. Я. Крайней, скорость денитрации может быть 
выражена следующим уравнением:

0 = fefC"^O3C-so.'^

где G — количество выделившихся окислов азота, кг\
fe—константа скорости денитрации; 
f  — поверхность денитрации,

С ы л  и ChjSO  ̂—средние концентрации окислов азота и серной кис
лоты в нитрозе, мол. доли; 

т  —время, ч.
П оказатели  степени: для концентрированной серной кислоты 

(выше 75% H2SO4) п =  2 и т  = — 8,5, для более разбавленных 
растворов серной кислоты (ниже 70% H2SO4) п — \ и т  — — 10.

П ри денитрации отработанной серной кислоты в колонне бар- 
ботажного типа и разбавлении ее до концентрации 68— 70% H 2SO 4



продолжительность денитрации можно определить по уравнению:

1 , 1
k ^ 1 — а

где т —время денитрации, мин\
k  — константа скорости денитрацин, мин~^\ 
а — степень денитрации, доли единицы.

Зависимость константы скорости денитрации k  от температуры 
(Г, °К) выражается уравнением:

\g k  =  9.049 -

3. ПРОМЫШ ЛЕННЫЕ СХЕМЫ КОНЦЕНТРИРОВАНИЯ 
АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ

В промышленности достаточно широко распространены методы 
концентрирования азотной кислоты путем простой отгонки воды 
(предварительное концентрирование) и перегонкой H N O 3 в при
сутствии серной кислоты.

На рис. VII-5 приведена одна из схем предварительного концен
трирования. Азотная 40—45% -ная кислота непрерывно подается 
в перегонную колонну 2 с насадкой из колец, нижняя часть кото
рой соединена с кипятильником /, обогреваемым паром (темпе
ратура 110° С). Кислота кипит в нижней части колонны при раз
режении 660— 700 мм рт. ст. (т. кип. около 70° С); выделяющиеся 
пары HNO3 содержат большое количество воды, обмениваются на 
насадке теплом со стекающей навстречу кислотой и еще более 
обогащаются водяными парами. Далее пары поднимаются вверх 
по колонне, промываются во втором слое колец небольшим коли
чеством холодной воды и с малым содержанием паров азотной 
кислоты поступают в трубчатый конденсатор 3, где конденси
руются с образованием 2—5 % -ной азотной кислоты. Н а дне ко
лонны собирается 59%-ная кислота, непрерывно отводимая из 
аппарата.

Н иж е приведены расходные коэффициенты на 1 т 59%-ной 
HNO3:

Пар, Г к а л ........................................... 0,83
Вода

на промывку паров, л  . . .  168 — 170
на конденсацию, .................  25

Электроэнергия, кет ■ ч .................  5 —6

А ппаратура выполняется из хромоникелевой или хромистой 
стали. Д л я  концентрирования кислоты от 40 до 59% путем одно
ступенчатой перегонки 1 т H N O 3 необходимо, чтобы объем ко
лонны составлял 0,25 м ,̂ поверхность теплообмена в кипятильнике 
\ м^, поверхность теплообмена в конденсаторе l,5л^^.

В установку можно включать последовательно две колонны 
предварительного концентрирования, т. е. 59%-ную кислоту, полу
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ченную в первой колонне, направляют во вторую колонну, рабо
тающую по той же схеме, но с промывкой паров горячей 59 % -ной 
кислотой. Режим работы во второй колонне должен быть организо
ван таким образом, чтобы пары, выходящие из нее, содержали 
45—48% HNO3 (тогда они могут подаваться в среднюю часть пер
вой колонны), из куба второй колонны можно отводить кислоту, 
содержащую 60--63%  HNO3. Посколь- к Вакуум-насосу 
ку при 120— 125 С и под действием
59—63% -пой HNO3 нержавеющая 
сталь будет подвергаться сильной кор
розии, вторую колонну следует изгото
влять из ферросилида.

Концентрирование разбавленных 
растворов азотной кислоты с исполь
зованием серной кислоты проводится 
в колонне барботажного типа или в 
башне с насадкой из колец. Выделяю
щиеся пары азотной кислоты конден
сируются в холодильнике, о х л аж д ае
мом водой, а разбавленная (отрабо
танная) серная кислота после денит- S9 %-na  ̂
рации поступает на упаривание до HNO3 
92—95% H 2SO 4 и вновь используется 
для концентрирования азотной кисло
ты. Таким образом, серная кислота 
циркулирует в замкнутом цикле, и 
расход ее обусловлен только произ
водственными потерями.

Из всех известных схем концентри
рования разбавленной азотной кисло
ты широкое распространение полу
чила система, представленная на 
рис. V II-6 .

Разбавленная азотная кислота из 
напорного бака 1 подается в колон
ну 6 через два фонаря расходомера 3, включенные параллельно. 
Часть азотной кислоты проходит через испаритель 5 и подается 
в виде смеси жидкости и пара на десятую тарелку колонны, 
другая часть, холодная, подается на выш ележащ ую  т а 
релку.

Серная кислота поступает из напорного бака 2 через регулиро
вочную коробку 4 на шестнадцатую тарелку колонны. В нижнюю 
часть колонны (под первую тарелку) вводится острый пар для 
денитрации отработанной серной кислоты. П ары азотной кислоты 
уходят через штуцер в крышке колонны (выше 2 0 -й тарелки) и 
конденсируются в холодильнике 7. Кислый конденсат содержит 
большое количество растворен[1ых окислов азота, поэтому его воз
вращают на верхнюю тарелку колонны и продувают парам и азот-

Конденсат

Рис. V1I-5. Схема установки 
предварительного концентри
рования разбавленной азотной 

кислоты:
/ — кипятильник; 2 —перегонная ко
лонна; г —трубчатый конденсатор.





ной кислоты, поступающими из колонны в конденсатор. Концен
трированная кислота проходит две отбелочные тарелки, где осво
бождается от окислов азота и выводится из колонны. После 
охлаждения в холодильнике 8 она поступает на склад  готовой про
дукции.

Смесь паров азотной кислоты, несконденсировавшихся в холо
дильнике 7, окислов азота и воздуха, проникающего в систему 
через неплотности в аппаратуре, поглощается водой в башне 13 
с образованием 5 0 % -ной азотной кислоты. Раствор циркулирует 
в башне при помощи насоса 10 через водяной холодильник 9 
(в некоторых случаях без него). Р азбавленная азотная кислота, 
полученная в башне 13, поступает на концентрирование, инерт
ные газы выбрасываются в атмосферу вентилятором 14. О т
работанная серная кислота по выходе из колонны 6 направ
ляется в концентрационные аппараты или охлаж дается  водой 
в холодильнике 12 и затем направляется в промежуточные хра
нилища.

Как показано на рис. V I1-6, кислоты подаются на три тарелки колонны: 
на одну — серная кислота, на две — азотная. На некоторых заводах кислоты 
подаются на пять тарелок. Например, на 4-ю тарелку (считая сверху) подается 
холодная серная кислота, на 8-ю холодная азотная; затем на 10-ю горячая сер
ная, на 12-ю парообразная азотная и на 14-ю горячая ж идкая азотная кислота. 
Такое распределение кислот увеличивает зону выделения тепла по высоте колон
ны и делает режим более ровным и устойчивым.

Температура паров HNO3 на выходе из колонны 6 составляет 
70—85° С, после конденсатора 7 около 30° С. В верхней части ко
лонны поддерживают вакуум в пределах 20—30 мм. рт. ст. О тра
ботанная 65—70% -ная серная кислота, содерж ащ ая не более 
0,03% окислов азота и азотной кислоты, выходит из колонны при 
150— 170° С. Абсолютное давление перегретого пара на входе в ко
лонну не превышает 1,5 ат, температура его около 250° С. Д ав л е 
ние насыщенного пара, поступающего в испаритель 5, равно 4— 
6 ат.

Ниже приведены расходные коэффициенты процесса концент
рирования азотной кислоты:

На I т H N O 3 Н а  1 г  N

Разбавленная азотная кислота (в пересчете
на моногидрат HNO3), т ..............................  1 ,01-1 ,015 4 ,55 -4 ,57

91—92% -ная H jS O i (в т) при начальной 
концентрации

4 8 - 5 0 % ............................................................  4 ,0 -4 ,5  18 ,0 -20 ,2
5 8 - 6 0 % ............................................................  3 ,0 -3 ,3  13 ,5-14 ,9
67 -  6 8 % ............................................................  2 ,1 -2 ,3  9 ,5 -1 0 ,4

О хлаждаю щая вода, ................................... 20—50 225—90
Пар, Г кал

п е р е г р е т ы й .................................................... 0,27—0,35 1,3—1,8
насы щ енны й.................................................... 0,2 0,9

Электроэнергия, /свг • ч .......................................  8 — 10 36—45



Удельная поверхность нагрева и охлаждения в аппаратах уста
новки с тарельчатой колонной диаметром 850 мм (в HNO3):

Испаритель разбавленной HNO3 . . . .
Конденсатор H N O 3 .........................................
Холодильник концентрированной HNO3 
Холодильник отработанной H 2SO 4 . . .

0 ,16 -0 ,2  
0 ,5 -0 ,55  
0 ,1 - 0 ,12  
0,5 -  0,55

Р еж им работы колонны для концентрирования азотной кислоты 
представлен в виде диаграммы на рис. VII-10 (см. стр. 261).

А. АППАРАТУРА ДЛЯ КОНЦЕНТРИРОВАНИЯ АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ

И спаритель разбавленной азотной кислоты, показанный на 
рис. V I 1-7, служит для подогрева и частичного испарения азотной 
кислоты, поступающей в перегонную колонну. Он представляет

HNOr^
(пар*
жидкость)

Разбабленная
HNO3

Вода

/(он^енсат

Рис. V II-7. Испаритель разбавленной 
азотной кислоты.

Рис. V II-8. Конденсатор оросительного 
типа:

( - к о л л е к т о р ;  2 —колено; 3 — алюминиевая  
труба.

собой набор плоских змеевиков из ферросилидовых труб диа
метром 80 мм и длиной 2000 мм. Паровые рубашки, изготовленные 
из труб углеродистой стали (диаметр 165 м м ), соединены между 
собой переходными штуцерами для пара. Каждый змеевик состоит 
из 8 труб, 4 секции соединены между собой входными и выход
ными коллекторами. Холодная азотная кислота подается в ниж 
ние трубы, паро-жидкостная смесь выходит через верхний кол
лектор при температуре 120° С. Во избежание потерь тепла в 
окружаюш,ую среду и для улучшения условий труда, трубы подо
гревателя покрываются совелитом или другими теплоизоляцион
ными материалами.

К онденсатор оросительного тина, предназначенный для конден
сации паров азотной кислоты (рис. VII-8 ), выполняется из алю ми
ниевых труб диаметром 90  X  5 мм  и длиной 2,3  м\ трубы распо
ложены  в виде 6  секций по 7 шт. в каждой. Вода, орошающая



трубы, подается сверху через распределительные лотки. В аппа
рате конденсируется 99% поступающих в него паров азотной кис
лоты. Пары кислоты при 82—85° С поступают обычно в верхний 
коллектор, концентрированная кислота, содерж ащ ая растворенные 
в ней окислы азота, выходит при 30—35° С через нижний коллек
тор. На некоторых установках конденсаторы работают по прин
ципу противотока. При использовании принципа параллельного 
тока гидравлическое сопротивление в конденсаторах уменьшается, 
поэтому производительность аппарата увеличивается.

Контрольный фонарь служит для наблюдения за равномерной 
подачей азотной кислоты в концентрационную колонну.

Азотная кислота подается в открытую с в ер х у  центральную 
трубу диаметром 57 мм. В верхней части трубы имеется продоль
ная щель шириной Ь мм к глубиной 150 мм. Кислота из централь
ной трубы переливается через щель в кольцевое пространство, об
разованное внешней трубой. Верхняя часть подающей трубы по
мещена в стеклянный цилиндр, заж аты й  между фланцами. Д ля  
отсчета высоты струи наблюдательное стекло снабжено шкалой 
с делениями, каждому делению соответствует определенный рас
ход жидкости в единицу времени.

Концентрационная колонна барботажного типа (рис. VH-9) со
стоит из отдельных царг, изготовленных из ферросилида. К аж д ая  
царга отливается вместе с днищем (тарелкой), переходящим в 
центре в горловину. Горловина тарелки закрывается круглым зуб
чатым колпаком для барботирования паров через слой жидкости. 
На горловине сделаны приливы, в барботажных колпаках им соот
ветствуют пазы, которые при повороте в горизонтальной плоскости 
зацепляются и таким образом фиксируют положение колпака на 
тарелке, не д авая  ему смещаться при движении паров. Ж идкость 
перетекает с тарелки на тарелку через переточные трубки, распо
ложенные поочередно с противоположных сторон от центра т а 
релки.

Некоторые царги отливаются вместе со штуцерами для ввода и 
вывода из них азотной и концентрированной серной кислот. Н и ж 
няя царга является одновременно промежуточным сборником от
работанной кислоты. В эту же царгу подается острый пар для 
денитрации разбавленной серной кислоты. Царги колонны соби
раются на прокладках из асбеста или клингиритовых, пропитанных 
каменноугольным лаком (ГОСТ 1709— 60), и заж имаю тся ф лан 
цами при помощи длинных болтов. Колонны из ферросилида могут 
собираться без прокладок после взаимной притирки на специаль
ных станках плоскостей соприкосновения царг.

Обычно колонна состоит из 20— 22 царг. Габаритная выбота ее 
8800—9500 мм, диаметр, 1000 мм. Высота одной царги 360 мм 
(кроме нижней и верхней царг, имеющих высоту 760 м м ). Т ол
щина стенки царги 25 мм, диаметр горловины тарелки 350 мм, 
диаметр колпака 660 мм.
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Рис. VII-9. Колонна барботажного типа для концентрирования 
азотной кислоты:

I, г  —переточные трубки.



Концентрационные колонны изготовляют самых разнообразных 
типов и размеров. Иногда вместо одного колпака, как описано 
выше, ставят семь барботажных колпаков или один колпак звездо
образной формы, что увеличивает линию барботаж а и уменьшает 
сопротивление аппарата. Колонны снаружи покрывают теплоизо
ляционным материалом.

Перед пуском агрегата колонну разогревают паро-воздушной 
смесью. Затем включают выхлопной вентилятор, создают в колонне

Давление, мм рт. ст. -Ц) -20 О *20 itO ВО 80 100

НЫОз из 
конденсатора ̂ "

Продукционная 
НЫОэ « 

92,5-91,“/ , - мая 
H2SO4 

Холодная HNO3 ^

Горячая НЫОз

0 2 3 4  S to /2 HNO3  ^ жадной, /разе, %

Рис. V I1-10. Изменение температуры, давления и концентрации азотной и 
серной кислот на тарелках концентрационной колонны (по данным 

В. Н. Крайнова и М. И. Рябого):
/ — температура; 2 — концентрация H 2SO 4 в жидкой  фазе ; 3 — кон цен трац ия  H N O 3 

в жидкой ф азе ;  4 —давлени е .

вакуум порядка 15—20 мм рт. ст. и через нижнпй штуцер подают 
пар низкого давления и атмосферный воздух. Н ачальная  темпе
ратура такой паро-воздушиой смеси не долж на превышать 50° С. 
Дальнейшее повышение температуры смеси проводится равно
мерно, без скачков, со скоростью 10° С за 15 мин. Через 2—3 ч на
гревания в верхней царге достигается температура 80—90° С, при 
этом температура паро-воздушной смеси долж на быть около 
150° С. Затем уменьшают подсос воздуха и повышают температуру 
смеси. В колонну для промывки парового конденсата подают кон
центрированную серную кислоту. Тепло, выделяющееся при р а з 
бавлении H2SO 4 конденсатом, а так ж е  физическое тепло пара р ас
ходуется на поддержание в верхней части колонны температуры 
не ниже 80° С.



в  разогретую колонну постепенно подают разбавленную азот
ную кислоту, доводя нагрузку агрегата до нормальной. Период 
пуска агрегата до установления полной нагрузки и нормального 
реж има составляет от 4,5 до 6 ч для колонны небольшого размера 
(одноколпачковой) и до 10 ч для колонны большого размера (мно
гоколпачковой). Такой длительный пусковой период обусловлен 
хрупкостью ферросилида и большой чувствительностью его к изме
нениям температуры.

При остановке агрегата прекращают подачу азотной кислоты и 
уменьшают подачу серной кислоты. Через полчаса прекращаю т 
ввод пара в испаритель и колонну. За это время азотная кислота 
будет удалена из колонны и испарителя, после чего можно пре
кратить подачу серной кислоты.

По данным исследований В. И. Крайнова и М. И. Рябого, ре
зультаты которых представлены на рис. VH-IO, температура па т а 
релках колонны для перегонки разбавленной азотной кислоты в 
смеси с концентрированной серной кислотой ниже температуры 
кипения жидкой тройной смеси НгО—H N O 3— H2SO4, находящейся 
на данной тарелке. Н аибольш ая концентрация серной кислоты 
в жидкой фазе наблю дается в точке ввода H 2SO 4. Выше и ниже 
ввода серной кислоты содержание H2SO 4 в жидкой фазе умень
шается, однако минимальная концентрация серной кислоты соот
ветствует не нижней, а примерно 13— 11-й тарелке.

В нижней части колонны происходит концентрирование серной 
кислоты за счет испарения азотной кислоты.

Острый пар подается в нижнюю часть колонны и при прохож
дении до 13— 11-й тарелки отдает тепло перегрева, на выш ележ а
щих тарелках передается тепло конденсации.

Температура плавно снижается по высоте концентрационной 
колонны: начиная от нижней тарелки до места ввода холодной 
кислоты. Все показатели режима в диапазоне 6— 10 тарелок, т. е. 
в зоне ввода концентрированной H 2SO4, а такж е горячей и холод
ной азотной кислоты, имеют скачкообразный характер. Это можно 
объяснить бурным протеканием процесса, обусловленным поступ
лением больнюго количества тепла с подогретой азотной кислотой 
и выделением тепла разбавления концентрированной H2SO4 при 
смешении ее с разбавленной азотной кислотой. Такой характер  
протекания процесса сказывается и на давлении, которое в этой 
зоне резко увеличивается. Д ля  создания спокойного, устойчивого 
реж им а в средней части колонны, по-видимому, азотную и серную 
кислоты следует вводить на несколько тарелок параллельно.

Д анны е о характере изменения режима в колонне, полученные 
В. Н. Крайновым и М. И. Рябым, характеризуют дистилляцию 
азотной кислоты в смеси с серной кислотой как процесс с резко 
выраженным тепловым характером, определяющим общий ход п ро
цесса. В соответствии с этой особенностью процесса следует ре
шать вопросы, связанные с гидравликой системы и конструкцией 
аппаратов.



5. ФАКТОРЫ, ВЛИЯЮЩИЕ НА РАБОТУ КОНЦЕНТРИРОВАННОЙ КОЛОННЫ

Увеличение подачи острого пара выше нормы вызывает уменьше
ние концентраций продукционной азотной и отработанной серной 
кислот, причем концентрация HNO3 снижается в значительно боль
шей степени, чем концентрация H2SO4. Содержание азотной кис
лоты в отработанной серной кислоте заметно уменьшается. Т ем 
пература в нижней части колонны почти не меняется, поскольку 
избыточный острый пар, подаваемый на нижние тарелки колонны 
в небольшом количестве, отдает смеси только тепло перегрева.

В зоне ввода концентрированной H 2SO 4 избыток острого пара ' 
поглошается серной кислотой, при этом выделяется теплота р а з 
бавления кислоты и теплота конденсации пара, вследствие чего 
температура в зоне заметно повышается. Избыток конденсата ост
рого пара разбавляет стекаюшую вниз отработанную серную кис
лоту и главным образом способствует увеличению содержания во
дяных паров в поднимающихся вверх парах азотной кислоты, т. е. 
приводит к заметному снижению концентрации продукционной кис
лоты и сравнительно небольшому разбавлению отработанной сер
ной кислоты. Вследствие уменьшения концентрации кислот сни
жается также содержание окислов азота в азотной кислоте, что 
объясняется уменьшением растворимости окислов азота в р а зб ав 
ленных кислотах.

Увеличение подачи концентрированной серной кислоты приво
дит к образованию в месте ввода ее в колонну тройной смеси 
С большей поглотительной способностью по отношению к воде. 
Стекая вниз, смесь поглощает большое количество воды, что вызы
вает повышение температуры на тарелках, расположенных ниже 
ввода 91—92%-ной H 2SO4, и, следовательно, усиливает испарение 
азотной кислоты на этих тарелках. Количество водяных паров в 
месте ввода N 2 8 0 4  снижается, вследствие чего понижается и тем
пература на этой тарелке. Одновременно в месте ввода H 2S O 4 уве
личивается концентрация серной кислоты, что приводит к повы
шению содержания азотной кислоты в парах, т. е. к увеличению 
концентрации продукционной кислоты и содержания в ней окислов 
азота.

Концентрация отработанной серной кислоты на выходе ее из 
колонны возрастает с увеличением подачи свежей H2SO4. О дновре
менно с этим повышается температура в нижней части колонны . 
вследствие перемещения сюда процесса дегидратации азотной кис- « 
ТОТЫ. Влияние температуры здесь сказывается сильнее, чем влия- 
1ие повышения концентрации отработанной кислоты, так  как  в 
5ультате понижается ее нитрозность.

Увеличение подачи пара в испаритель азотной кислоты приво- 
%ит к повышению температуры во всей колонне, причем в большей 
степени на тарелках, расположенных выше ввода подогретой 
13отной кислоты, и в меньшей степени внизу, в зоне денитрации. 
За счет повышения температуры в зоне осушки паров азотной



кислоты (зона контакта азотной кислоты с концентрированной 
серной кислотой) возрастает давление насыщенных водяных паров. 
Происходит их «проскок», вызывающий снижение концентрации 
продукционной азотной кислоты и одновременное уменьшение со
держания в ней окислов азота.

С увеличением доли испарившейся азотной кислоты облег
чаются условия работы нижней, денитрационной, части колонны 
(уменьшается нагрузка по нитрозе) и понижается содержание ни
трозы в отработанной кислоте. Этому способствует также некото
рое повышение температуры в нижней части колонны. Концентра
ция отработанной серной кислоты возрастает.

Уменьшение подачи разбавленной азотной кислоты через испа
ритель приводит к повышению температуры по всей колонне, 
сравнительно небольшому снижению концентрации продукционной 
кислоты и увеличению концентрации отработанной кислоты при 
некотором уменьшении содержания в ней нитрозы.

Решающее значение в данных условиях имеет также темпера
тура, так как ее повышение в зоне осушки газов приводит к уве
личению давления насыщенных водяных паров, что в свою оче
редь вызывает разбавление азотной кислоты и уменьшение содер
ж ани я  в ней окислов азота.

Концентрация отработанной серной кислоты возрастает вслед
ствие частичного «проскока» водяных паров в азотную кислоту.

Увеличение концентрации разбавленной азотной кислоты вызы
вает снижение температуры по всей колонне с одновременным 
возрастанием концентраций отработанной серной и азотной кис
лот. Кроме того, увеличивается содержание окислов азота в азот
ной кислоте и количество нитрозы в отработанной серной кислоте 
Температура в колонне понижается такж е за счет уменьшения ко 
личества тепла, которое выделяется при разбавлении серной кис 
лоты водой, содержащ ейся в разбавленной азотной кислоте, i 
вследствие увеличения расхода тепла на испарение возросшего ко 
личества моногидоата азотной кислоты.

Уменьшение подачи о хл аж даю щ ей  воды в конденсатор пароЕ 
азотной кислоты приводит к тому, что из конденсатора поступаеп 
более горячая кислота, в результате возрастает температург 
в верхней части колонны (в зоне продувки кислоты). С уменьше 
нием конденсации паров азотной кислоты возрастает сопротивле 
ние конденсатора, уменьшается нагрузка на колонну и непропор 
ционально возрастает температура в зоне подачи 91—9 2 % -ной сер 
ной кислоты.

Повышение температуры в зоне отдувки азотной кислоты спо 
собствует уменьшению содержания N2O4 в продукционной кислоте 
Увеличение температуры в конденсаторе ухудшает условия кон 
денсации паров HNO3 и понижается концентрация продукционной 
кислоты, поэтому нагрузка долж на быть уменьшена. Наоборот, ин 
тенсивное охлаждение конденсатора вызывает обратные явления



Из приведенных выше условий отклонения от нормального ре
жима работы дистилляционной колонны следует, что температура 
имеет решающее значение в процессе концентрирования кислоты. 
Повыше)ше температуры в верхней части колонны всегда приводит 
к снижению концентрации продукционной азотной кислоты, пони
жение температуры — к увеличению ее концентрации. С пониже
нием температуры в нижней, денитрационной, части колонны 
уменьшается концентрация отработанной серной кислоты, и только 
при условии подачи в колонну более концентрированной азотной 
кислоты одновременно со снижением температуры возрастает и 
концентрация отоаботанной кислоты.

В. Н. Крайнов и М. И. Рябой наблю дали также скорость из
менения температуры по тарелкам колонны. Они нашли, что эта 
скорость неодинакова в нижней и верхней частях колонны, счи
тая от места ввода концентрированной серной кислоты. Это можно 
объяснить следующим образом: температура в верхней части ко
лонны определяется температурой паровой фазы, где скорость дви
жения паров выше скорости жидкости; температура в нижней ча
сти колонны зависит от температуры жидкой фазы, скорость дви
жения которой значительно меньше скорости движения паров,

6. АВТОМАТИЗАЦИЯ ПРОЦЕССА КОНЦЕНТРИРОВАНИЯ 
АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ

Схема автоматизации процесса концентрирования разбавленной 
азотной кислоты методом ее перегонки в присутствии серной кис
лоты разработана па основе закономерностей, изложенных выше. 
В качестве постоянных параметров принимают концентрацию про
дукционной кислоты и концентрацию отработанной серной кислоты. 
В качестве параметров, изменение которых вызывает необходи
мость регулирования других факторов, выбирают температуру в 
верхней части колонны (на 7-й тарелке) и температуру в нижней 
части колонны (на 17-й тарелке).  Температуры именно на этих 
тарелках  выбраны в качестве симптоматических параметров регу
лирования процесса, потому что все возмущения в системе агре
гата наиболее резко и быстро (по времени) сказываются на изме
нении температуры 7-й и 17-й тарелок.

Объектами регулирования являются количество перегретого 
пара, поступающего в нижнюю часть колонны, в зависимости от 
температуры на 7-й тарелке; количество 91— 92%-ной H 2SO 4, по
ступающей в колонну, в зависимости от изменения температуры 
на 17-й тарелке; количество охлаждаю щ ей воды, подаваемой в кон
денсатор паоов азотной кислоты, в зависимости от температуры 
выхлопных газов или (что то же самое) от температуры кислоты, 
вытекающей из конденсатора.

Количества острого пара, концентрированной серной кислоты и 
охлаждающей воды регулируются автоматически при помощи



регулятора ЭМД-237 *. Остальные параметры регулируются вруч
ную, дистанционно с пульта управления. К ним относятся количе
ства воды, подаваемой в холодильник отработанной серной кис
лоты и пара, вводимого в испаритель разбавленной азотной 
кислоты. Эти величины могут регулироваться автоматически, в з а 
висимости от температур отработанной серной кислоты и р азб ав 
ленной азотной кислоты, выходящей из подогревателя.

В качестве независимой переменной принята нагрузка агрегата 
по азотной кислоте с распределением ее количества, поступающего 
через подогреватель и подаваемого непосредственно в колонну. 
Величина нагрузки задается аппаратчиком вручную, дистанционно 
с пульта управления. Таким образом, при определенной нагрузке 
агрегата по разбавленной азотной кислоте, с распределением ее 
на холодную и горячую ветви, остальные параметры процесса 
(расход H 2SO 4, острого пара, пара, подаваемого в подогреватель, 
количество воды па охлаждение конденсатора, отработанной 
серной кислоты и продукционной азотной кислоты) регули
руются автоматически, поддерживая нормальный технологический 
режим.

Д ля  устойчивой оаботы описанного автоматизированного агре 
гата необходимо стабилизировать входные параметры системы, т. е 
исключить колебания температуры и давления острого и насыщен 
ного паров, температуры 91—92%-ной H 2SO 4 и разбавленной азот 
ной кислоты. Изменение концентрации азотной кислоты, поступаю 
щей на концентрирование, в пределах 0,5— 1% не имеет суще 
ственного значения. Такие колебания очень редки и носят суточный 
или дал<е сезонный характер. Если несколько увеличить концен
трацию поступающей азотной кислоты, это вызовет понижение 

"температуры в верхней и нижней частях колонны и, следовательно, 
'автоматическое увеличение подачи острого пара в нижнюю часть 
колонны и свежей серной кислоты на шестую тарелку. При з н а 
чительном изменении концентрации разбавленной азотной ки сл о ты  

’ необходимо уменьшить нагрузку на агрегат, так как возрастает 
температура как  в верхней, так  и в нижней частях колонны, и в 
результате автоматически уменьшается подача острого пара и сер
ной кислоты. В обоих случаях режим концентрационной колонны 
выравнивается и автоматически поддерживается в заданных пре
делах.

В качестве первичных датчиков для поддержания требуемой 
температуры на тарелках  колонны применяются платиновые тер 
мопары в стеклянных чехлах. Д л я  регулирования температуры 
кислоты, выходящей из холодильника-конденсатора, и темпера
туры в нижней и верхней частях колонны используются изодром- 
иые пневматические регуляторы типа ЭМД-237.

* Электронный мост, самопишущий с дисковой диафрагмой, работает в ком
плекте с медным или платиновым термометром сопротивления с изодромным 
регулятором.



Количества пара и воды регулируются при помощи исполни
тельных механизмов мембранного типа МИМ. Количества концен
трированной серной и разбавленной азотной кислот измеряются 
расходомерами типа 04-ДП-410 (дифманометр поплавковый с ртут
ным заполнением) с диафрагмой, имеющей острые края.

Рис. V1I-11. Схема автоматического управления агрегатом концентрирования 
разбавленной азотной кислоты:

/ — регулятор подачи охлаждающей воды в конденсатор;  2 —регулятор подачи острого пара; 
3 — регулятор подачи концентрированной H 2SO 4; 4—-ручное управление  подачи  холодной азотной  
кислоты; 5 —ручное упрааленне  подачн азотноИ кислоты в испаритель; 5 —ручное управление  
п одачи  воды на охлаждение отработанной серной кислоты; / —/9 —номера тарелок к о н ц е н тр а 

ционной колонны.

Д л я  регулирования количества воды, поступающей в холодиль
ник отработанной серной кислоты, и пара, подаваемого в подогре
ватель разбавленной азотной кислоты, применяют мембранные ис
полнительные механизмы М ИМ  с дистанционным управлением 
(с рабочего места). Питание регуляторов осуществляется сж атым 
воздухом (до 7 ат), очищенным и осушенным на силикагеле, или 
азотом из баллона.

Н а рис. VII-11 приведена схема автоматического управления 
агрегатом концентрирования разбавленной азотной кислоты. 
В схеме предусмотрено автоматическое регулирование подачн 
охлаж даю щ ей воды в конденсатор в зависимости от температуры



выхлопных газов, подачи острого пара в зависимости от тем пера
туры на седьмой тарелке колонны, подачи концентрированной сер
ной кислоты в зависимости от температуры на семнадцатой т а 
релке колонны. Подача холодной азотной кислоты в систему, 
подача азотной кислоты в испаритель и воды на охлаждение о тр а 
ботанной серной регулируется при помощи дистанционного ручного 
управления.

7. НОВЫЕ МЕТОДЫ КОНЦЕНТРИРОВАНИЯ АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ

П редставляет интерес метод получения 8 0 % -ной азотной кислоты, 
описанный в патенте США 2761761 от 4/IX 1956 г. Сущность ме- 

Выхлопные тода заключается в обработ-
газы ке разбавленной кислоты в

смеси с избытком N2O 4 кис
лородом, воздухом, обога
щенным кислородом, или 
просто атмосферным возду
хом (рис. VII-12). Процесс 
проходит при 60—70° С и а б 
солютном давлении до 6,5 ат.

Разбавленная 55% -ная  
азотная кислота насосом /  
подается на верхнюю тар е л 
ку абсорбционной колонны
5, нижняя часть колонны 
соединена с кипятильником- 
испарителем 4. В испаритель 
одновременно поступают 
свеж ая жидкая четырех- 
окись азота, подаваемая н а 
сосом 2, четырехокись азота 
из конденсатора 6, а такж е  
вытекающая из абсорбцион- 
ной колонны 80% -ная азот
ная кислота, содерж ащ ая 
N2O 4, и кислота из промы- 
вателя 7. Смесь подогре
вается паром в трубчатом 
испарителе 4 до 100— 140°С 
и одновременно продувается 
воздухом. При этом 80 % -пая 
азотная кислота освобож 
дается от окислов азота 

и после охлаж дения в водяном холодильнике 3 собирается в про
межуточном сборнике 10, откуда ее выводят в качестве продук
ционной кислоты.

Смесь газообразны х окислов азота, кислорода и азота воздуха 
тюступает из испарителя на нижнюю тарелку абсорбционной ко

И5%-наяазотная кислота
Рис. VII-12. Схема получения 80% -ной 

азотной кислоты из 55% -нсй:
/ — насос 5 5 % -Н О Й  азотной кислоты; 2 — насос 
ж и д к о й  N2O 4; 5 —вод ян ой  холодильник; 4 — чс- 
парнтель ;  5 -  абсорбци онн ая  колонна; 5 - к о н 
денсатор  окислов азота; 7 — н ром ы в ате ль  газов; 
« - р а с с о л ь н ы й  холодильник;  9 - насос; 1 0 -п р о -  

м еж уточн ы й  сборник  80И-ной азотной кислоты.



ддо/о-ная
HNO3

лонны 5, орошаемой 55%-ной азотной кислотой. Д ля  образования 
азотной кислоты повышенной концентрации по реакции 

3 N 2O 4 +  2 Н 2О  4 H N O 3 +  2 N O

необходимо, чтобы отношение парциальных давлений четырехокиси 
и окиси азота (рызО, : Рыо) было очень велико. Поэтому процесс 
проводят при большом избытке 
N 2O4 (не менее 2,5—3-кратного 
по сравнению с теоретическим 
количеством) и повышенных Дав
лении и температуре.

Значительная часть окиси азо
та, выделяющейся в процессе об
разования азотной кислоты, окис
ляется до двуокиси азота в ко
лонне 5. Оставшееся количество 
N 0  в смеси с азотом, непрореаги
ровавшим кислородом и избыт
ком N2O4 поступает в охлаж дае
мый водой конденсатор 6. Здесь 
окись азота практически полно
стью окисляется кислородом до 
N O 2, затем окислы азота конден
сируются , при 35° С и возвра
щаются в испаритель 4.

И з аппарата в  нитрозные га
зы, содержащие N O 2 в количест
ве, соответствующем парциально
му давлению ее паров над ж ид
кой N2O4, поступают в промыва- 
тель 7, заполненный насадкой из 
колец и орошаемый 8 0 7 о-ной 
азотной кислотой, которая пред
варительно охлаждена до —5° С 
в рассольном холодильнике 8. При промывке газов в кислоте рас
творяется газообразная двуокись азота. Непоглощенные азот и 
кислород, содержащие следы окислов азота и паров HNO3, вы
водятся в атмосферу. Раствор окислов азота в азотной кислоте из 
промывателя 7 возвращают в испаритель 4.

В качестве водоотнимающего средства вместо серной кислоты 
могут применяться азотнокислые магний или цинк. Способ с ис
пользованием солей магния нашел применение в Англии и других 
странах *. Установка для концентрирования азотной кислоты с по
мощью нитрата магния состоит из отпарной и дистилляционной ко
лонн, конденсатора концентрированной азотной кислоты и концен
тратора раствора нитрата магния (рис. VII-13).

Рис. V II-I3 . Принципиальная схема 
получения концентрированной кисло

ты при помощи нитрата магния:
;  — отпарн ая  колонна; 2 —кипятильник:  
3 —ди сти лляц ион н ая  колонна; 4 —кон де н 
сатор кислоты; 5 — барометрический кон 
д е нсатор ;  б — вакуум-испаритель ; 7 “ кипя
тильник раствора  нитрата  магния; 8 — насос .

В СССР ЭТОТ способ разрабатывался К. Т. Коженовой и др.



, Разбавленная азотная кислота концентрацией 55—65% посту
пает в отпарную колонну 1 тарельчатого типа. Сюда ж е  на 1 — 
2-ю тарелки, выше места ввода азотной кислоты, поступает 72— 
80%-ный раствор нитр-ата магния, подогретый до температуры не 
ниже 100° С. В нижней части отпарной колонны поддерживается 
при помощи кипятильника 2 температура раствора порядка 160— 
180° С. Выходящие из колонны пары, содержащие около 87% H N O 3 
и 13% Н2О, направляю тся в дистилляционную колонну <?. Раствор 
нитрата магния, содержащий 55—70% М д(КОз)г, поступает на 
концентрирование в кипятильник 7 и вакуум-испаритель 6 до полу
чения примерно 80%-ного раствора M g (N 0 s )2.

Рие. V II-14. Равновесная концентрация паров азотной кислоты, 
над тройной смесью H N O ^^H jO  —2 п(НОз)г (пунктирные ли- '

НИН относятся к смеси HNO3—H jO —H 2SO4).

В дистилляционной колонне 87%-ная азотная кислота концен
трируется до 99%-ной. П ары концентрированной кислоты посту
пают при 86° С в конденсатор 4. Отсюда часть кислоты в качестве 
флегмы возвращ ается в колонну 3, остальное ее количество н ап р ав 
ляется на склад готовой продукции. Образую щ аяся в нижней ч а
сти дистилляционной колонны 7 5 % -пая азотная кислота стекает 
в отпарную колонну 1.

Н а рис. VII-14 приведена треугольная диаграмма равновесных 
концентраций азотной кислоты в парах  над тройными смесями, со
держ ащ ими в одном случае H N O 3— Н 2О—2 п(ЫОз)2 (сплошные л и 
нии), в другом случае H N O 3— Н 2О — H 2SO 4 (пунктирные линии).

Если исходить из 50%-ной азотной кислоты и безводной соли, 
то состав тройной смеси для паров, содержащих 99% HNO3, опре
деляется точкой А: 60% 2 п(Ы 0 з)2, 20% HNO3, 20% Н 2О. Следова-



тельно, минимальное отношение количества соли к кислоте состав
ляет 60 : 2 =  3.

Если исходить из 50% -ной азотной и безводной серной кислот, 
то состав тройной смеси для паров, содержащих 99% H N O 3, опре
деляется точкой А '. В этом случае состав тройной смеси будет сле
дующим: 55% H2SO4, 22,5% H N O 3, 22,5% Н2О, минимальное отно
шение H2SO4 : HN O 3 составит 55 : 22,5 =  2,44. Следовательно, при 
замене серной кислоты солью в цикл концентрирования надо вве
сти большее количество соли по сравнению с серной кислотой. Это 
изменение неизбежно вызовет повышение расхода пара для нагре
вания массы и других расходов, зависящих от количества перера
батываемой массы, а такж е увеличение объема аппаратуры.

HNO3

О л W0

IJ о  W0‘ Н20  ^ М  60 80 100

Рис. VII-15. Равновесная концентрация паров азотной кислоты над 
тройной смесью H N O 3— H jO  —M g(N 03)2 (пунктирные линии отно

сятся к смеси HNO3 — Н2О — H jS O f) .

В случае применения нитратов магния (рис. VII-15) или каль 
ция соотношение меняется в пользу солей, так  как отношение ко
личества соли к количеству перегоняемой азотной кислоты (моно
гидрата) уменьшается по сравнению с серной кислотой.

Конденсат водяных паров, выходящих из вакуум-испарителя, 
необходимо нейтрализовать, так как он содержит азотную кислоту.

Преимущество способа концентрирования разбавленной азот
ной кислоты при помощи солей заключается главным образом в 
получении чистого концентрированного продукта (без примеси сер
ной кислоты). Кроме того, предотвращается загрязнение атмо
сферы сернокислотным туманом, образующимся обычно при кон
центрировании отработанной серной кислоты. Применение этого 
способа рационально прежде всего в местах, где имеется дешевый 
пар.



8. КОНЦЕНТРИРОВАНИЕ ОТРАБОТАННОЙ СЕРНОЙ КИСЛОТЫ

в  процессе перегонки разбавленной азотной кислоты концентрация 
серной кислоты снижается до 65—70%, поэтому для повторного 
применения серной кислоты ее упаривают до содержания 92—95% 
H 2SO 4.

На рис. VII-16 приведена диаграмма кипения водных растворов 
серной кислоты. Н иж няя кривая характеризует зависимость тем 
пературы кипения водных растворов серной кислоты от их состава, 
верхняя кривая — зависимость содержания серной кислоты в п а 
рах от температуры кипения кислоты. Из диаграммы видно, что

содержание серной кислоты в парах 
всегда меньше, чем в жидкости. Д а в 
ление водяных паров над смесями во 
много раз выше давления паров сер
ной кислоты. Только при кипении 
98%-НОЙ серной кислоты (азеотропная 
смесь, температура 338° С) паровая и 
жидкая фазы имеют одинаковый со
став и она перегоняется без изменения 
состава. Отсюда следует, что р а зб а в 
ленные растворы серной кислоты 
можно концентрировать простым упа* 
риванием. Процесс концентрирования 
серной кислоты является чисто тепло
вым процессом, скорость которого оп
ределяется скоростью восприятия теп
ла раствором серной кислоты.

Существуют установки различного 
типа для получения концентрирован
ной серной кислоты из разбавленных 

растворов простым упариванием их при нагревании. По способу 
передачи тепла их можно разделить на две основные группы. К 
первой группе относятся установки, в которых упариваемая кис
лота соприкасается непосредственно с горячими газами, ко второй 
группе — установки, в которых кислота нагревается через стенку 
аппарата.

В промышленности широко распространены наиболее простые 
производительные установки с непосредственным соприкоснове
нием горячих газов и серной кислоты. Схема такой установки для 
упаривания серной кислоты приведена на рис. VI-17.

Природный газ (в старых установках применяли мазут) по
ступает в топку 1 через горелку. Сюда ж е вентилятором 2  подается 
воздух, необходимый для сжигания метана. Температуру горячих 
газов регулируют изменением количества воздуха, подаваемого 
в камеру смешения, которая расположена в торце топки. Топочные 
газы поступают по газопроводу во вторую по ходу кислоты камеру 
концентратора 3, барботируют через кислоту, нагревают ее и одно

Содержание H.SO^ , iec %

Рис. VII-16. Диаграм ма кипе- 
иия водных растворов серной 

кислгты.



временно насыщаются парами воды. Затем  газы переходят в к а 
меру, первую по ходу кислоты, в которой такж е барботируют че
рез кислоту, охлаждаясь  и дополнительно насыщаясь парами 
воды. Охлажденные до 150— 170° С газы по трубопроводу посту
пают в электрофильтр 4.

Некоторые установки оборудованы трехкамерными концентра
торами либо дополнительным скруббером (полочным или с н асад 
кой из колец), который устанавливается на участке между концен
тратором и электрофильтром. Через скруббер проходит свеж ая

В атмос(рсру_ ила 
на санитарный фильтр

Рис. V II-17. Схема установки коицептрировапия серной кислоты;
у —тонка; 2 —воздуходувка; 5 —концегстратор; ^ —элек троф ильтр ;  5 —напорный 
бак отработанной серной кислоты: d — регуляторная  к о р о б к а ;  7 — холодильник 

концентрированной H 2SO 4; 5 —сборник кислоты ; 9 — насос.

кислота, здесь она нагревается до 100— 120° С и концентрируется 
на 5—6%.

В электрофильтре улавливается туман 70— 75%-ной серной кис
лоты, собирающейся на дне фильтра. Конденсат кислоты возвра
щается в первую камеру концентратора. Сюда же из напорного 
бака 5 поступает отработанная серная кислота, подлеж ащ ая уп а
риванию. По пути кислота проходит регуляторную коробку 6. 
После предварительного упаривания в первой камере серная кис
лота через внутренний или внешний переток поступает во вторую 
камеру, где концентрируется до 91—95% H 2SO 4, далее самотеком 
поступает в холодильник 7, а затем направляется на склад  или 
непосредственно потребителю.

В электрофильтре 4 газы не полностью освобождаются от ту
мана серной кислоты, поэтому в некоторых случаях устанавливают



второй, так называемый санитарный, электрофильтр, в котором газ 
смачивается водой. Отработанные газы вентилятором 8 выбрасы 
ваются в атмосферу.

Ниже приведен температурный режим установки (в °С):
В т о п к е .......................................................  1000-1050
На входе

в первую к а м е р у .........................  700 — 900
во вторую к а м е р у .........................  230

На в ы х о д е ............................................... 130 — 170

Температура концентрированной серной кислоты на выходе из 
аппарата примерно 220° С, на выходе из холодильника 45—55° С. 
Напор воздуха перед топками составляет 1000— 1500 мм вод. ст. 
Содержание туманообразной кислоты на выходе газов из первого 
электрофильтра достигает 0,3 г/м^ газа.

Расходные коэффициенты на 1 г безводной серной кислоты для 
описанной установки составляют:

Природный газ, .................................. Около 60
Электроэнергия, кет-■ ч .......................... 20—15
В оздух, ..................................................1400-1500
О хлаж даю щ ая вода, ..................... ...Около 8

Потери серной кислоты составляют примерно 0,2—0,5%-
Перед пуском агрегата концентратор заполняют серной кисло

той и нагревают до 70° С. Затем заж игаю т форсунку, топочные 
газы удаляют в атмосферу. По установлении нормального режима 
горения газов продукты горения направляют в концентратор. 
После этого подают воду в холодильник серной кислоты и посте
пенно повышают нагрузку на агрегат, устанавливая нормальный 
технологический режим. Напряжение на электрофильтре создают 
после розжига топки. Пуск агрегата занимает- от 2 до 4 ч.

9. АППАРАТУРА ДЛЯ КОНЦЕНТРИРОВАНИЯ СЕРНОЙ КИСЛОТЫ

Топка концентратора (рис, VII-18) представляет собой цилиндр из 
листовой стали, его диаметр 2820 мм, длина 6000 мм. Стальной 
кожух футеруют листовым асбестом (толщина 5 м м ), затем дин а
совым кирпичом (толщина 65 лш) и, наконец, двумя слоями ща- 
мотного огнеупорного кирпича (толщина 345 м м).

В передней части топки имеется отверстие, закрываемое метал
лической коробкой, в которое при помощи вентилятора подается 
воздух. В центре коробки вмонтирована горелка для подачи газа. 
Здесь же расположено смотровое окно (с водяным охлаждением) 
для наблюдения за горением топлива. В топке имеется перегородка 
из шамотного кирпича, в которой сделаны каналы для прохода 
газа,

В камеру смешения по каналам, проложенным внутри кирпич
ной кладки вдоль топки, подается добавочный воздух, необходи
мый для создания нужной температуры газовой смеси. Рабочий



объем камеры горения равен 9,5 допускаемое тепловое н апря
жение до 350 000 ккалЦ м^- ч).

Концентратор (рис. VII-19) представляет собой горизонтальный 
сварной цилиндр диаметром 2820 мм и длиной 7230 мм, футеро
ванный изнутри слоем асбестового картона на жидком стекле, л и 
стовым свинцом (или без него), снова слоем асбестового картона 
и затем андезитом. Цилиндр разделен поперечной перегородкой из 
андезитового камня, в которой имеются два отверстия (диаметр

Топочные газы

Рис. Vri-18. Топка концен
тратора:

1 — металлический  корпус; 2 — ди 
насовый кирпич; 3 - шамотный 
кирпич; 4 —каналы  для ввода 
добавочного в о з д у х а ;5 —верхний 
порог; (5 — перегородка с отвер
стиями; 7 — форсунка для  подачи 
горючего;  в —смотровое окно; 
9 ‘- к а р м а н  для  термопары; 

10 — нижний порог.

каждого отверстия 400 мм) для газовых барботажных колен, вы
полненных из чугуна, и одно отверстие для перетока кислоты. 
П ервая по ходу газов камера в концентраторе называется сатура
тором, вторая рекуператором. В своде каждой камеры концентра
тора имеются два штуцера для входа и выхода газов и люк для 
чистки аппарата (диаметр 520 м м ). Концентратор работает при 
повышенном давлении, поэтому для предупреждения выхода газов 
наружу подача и отвод кислоты производятся через гидравличе
ские затворы.

В последние годы для концентрирования серной кислоты стали 
применять трехкамерные аппараты. Производительность трехка
мерного концентратора объемом 15 составляет 225 т1сутки



100%-ной серной кислоты. Преимущества трехкамерного концен
тратора заключаются в том, что содержание туманообразной сер
ной кислоты в газе, выходящем из аппарата, в 2—3 раза ниже, чем 
в случае применения двухкамерного аппарата. Как показывают

Рис. V II-I9 . Концентратор:
/ —перегородка;  2 — каналы для 
перетока кислоты; 3 —газоходы;
4 —андезитовая  кладка; 5 —стальной 

корпус; б —асбест.

наблюдения, большая доля тепла топочных газов используется в 
первой камере, причем одновременно с испарением воды частично 
испаряется серная кислота.

Топочные
газы

Зг,5-9^%-ная>

H2S0 ,
а

п ш

Газы в

Ш

элентро-
дзильтр

Рис. VII-20. Схема четырехкамерного концентратора 
серной кислоты.

Смесь паров кислоты и газов переходит во вторую камеру, где 
температура ниже, чем в первой, но достаточна для продолжения 
испарения воды. Во второй камере не происходит испарение серной 
кислоты, наоборот, при прохождении пузырьков газа через слой 
кислоты д аж е  идет частичная конденсация газов в объеме с о б р а
зованием тумана. А. Г. Амелин и др., изучавщие процесс образо-



вания тумана, нашли, что максимальное перенасыщение газов п а
рами серной кислоты наблюдается во второй камере при 140,7° С. 
Авторы, исследовавшие возможность уменьшения туманообразова- 
ния, предлагают концентрировать серную кислоту в трех- или че
тырехкамерных концентраторах, схема которых приведена на 
рис. VII-20, при следующих условиях:

Камера  
/  I I  I I I  IV

Температура, °С
газов на в х о д е .......................................................  800 240,7 211 201
газов на выходе ...................................................  240,7 211 201 181
кислоты в к а м е р а х ...............................................  232 210 200 180

Количество кислоты, поступающей в камеры, % 83,6 10,4 1,2 4,8

Кислота, прошедшая / / ,  III и IV  камеры, затем проходит ка 
меру I.

К ак указывают авторы, при таком режиме работы содержание 
H 2SO 4 в отходящих из концентратора газах  может быть не более 
2,2 г!м^.

Согласно опытным данным И. Г. Лаврентьева, Л. А. Агаса 
и др., показатели процесса в трехкамерном концентраторе могут 
быть следующими:

Камера 
/  / /  I I I

Температура газа, °С
на в х о д е .............................................................................  820 255 185
на в ы х о д е .........................................................................  255 185 153

Концентрация H^SO^, %
на в х о д е .............................................................................  80 76 68,5
на в ы х о д е .........................................................................  94 80 76

Температура кислоты в камерах, °С ..........................  250 163 140
Давление насыщенных паров HjSO^ на входе, 

мм рт. ст...................................................................................  11,5 0.2 0,018

Общее содержание серной кислоты в газах  (в виде тумана или 
паров), выходящих из трехкамерного концентратора, составляет 
примерно 12 а на выходе из двухкамерного концентратора оно 
достигает 35 г1м .̂

Наиболее выгодное распределение глубины барботеров по к а 
мерам (в мм ) :

I  камера . . . .  60
I I  камера . . . .  100
I I I  камера . . . .  60

10. АППАРАТЫ ДЛЯ УЛАВЛИВАНИЯ ТУМАНА СЕРНОЙ КИСЛОТЫ

Электрофильтр (рис. VII-21) представляет собой башню квад рат
ного сечения, выполненную из андезитовых камней, размером 
5000 X 5000 мм (высота 10 500 м м ). Газ поступает под колоснико
вую решетку и, проходя кварцевую насадку высотой 1300 мм, р ав 
номерным потоком распределяется по всему сечению башни.

В верхней (большей) части башни находятся осадительные и 
коронирующие электроды. В качестве осадительных электродов

пт



Выхлопные газы

служ ат  графитовые или ферросилидовые трубы, собранные в пу
чок, который располагается строго вертикально и закрепляется 
верхним концом в опорной раме. Электрофильтр имеет 64 и более

осадительных электрода. Коронирую- 
щим электродом является обычно про
вод из ферросилида, проходящий вну
три каждого осадительного электро
да. Иа нижних концах коропирующих 
электродов подвешивают грузы, р ас
стояние между концами электродов 
строго фиксируется при сцеплении 
грузов между собой. Г азы проходят 
внутри труб — осадительных электро
дов, на стенках рсоторых оседают к а 
пельки серной кислоты.

И. П. Мухленов, К. К. Кильштедт 
и др. изучали процесс улавливания 
тумана серной кислоты путем пропу
скания газов через тарелку со вспе
ненной жидкостью — серной кислотой, 
начальная концентрация которой со
ставляла 70%. Скорость газа в ап п а
рате поддерживалась около 3,5 м!сек, 

— Г̂азы из в прорезях тарелки до 15 м!сек. Во 
^^юнцентра- избежание конденсации паров воды

тора. при соприкосновении газов с 7 0 % -ной 
серной кислотой ее подогревали до 
100— 130° С. В этих условиях степень 
улавливания тумана достигала 85% 
(рис. VII-22).

Интересные результаты получили
Н. С. Торочешников и др., применяв
шие твердые адсорбенты для улавли 
вания тумана серной кислоты и окис
лов азота из отходящих газов баш ен
ной сернокислотной системы. В погло
тительных колоннах применялась н а
садка в виде битого кварца, кускового 
известняка, ш лака из вагранок и мед
ной окисленной руды.

Лучшие результаты были получены при использовании шлака. 
Ниже приведены данные об изменении степени улавливания кис
лоты в зависимости от высоты слоя насадки и размера кусков 
.шлака:

Рис. V II-2I. Электрофильтр;
I ~  колосни ковая  реш етка ;  2 — кварц: 
3 — андезн товая  к л ад к а ;  ^ - к о р о н и -  
рую щ и е  электроды ; 5 - о с а д и т е л ь  

ные элек троды .

Высота слоя насадки, с м ...........................................  14 11 14 28 53
Примерный разм ер  кусков шлака, м м .................  3 5 - 7  5 7
Степень улавливания тумана. % ..............................  77,5 49 31 92,5 96,7
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При таком способе очистки  отходящих газов промышленных 
установок рекомендуемая линейная скорость газа долж на быть 
около 0,2 м1сек  в пересчете на свободное пространство насадки.

Амелин А. Г. и др. с успехом применяли для улавливания ту
мана серной кислоты фильтры с насадкой из стекловолокна. Так, 
на промышленном фильтре диаметром 5520 мм  и высотой 3000 мм  
с одним слоем стекловолокна при нагрузке по газу 18 тыс. м^!ч и 
первоначальным содержанием 
тумана 45,9 г/лг  ̂ была достигнута 
степень очистки 99,7%, т. е. со
держание тумана снизилось до 
0,12 г1м .̂ Сопротивление филь- 
тра было в пределах 160—
390 м м  рт. ст. Дисперсность ту
мана на входе в фильтр состав
ляла  0,32 мк, на выходе 0,19 мк.
Следует отметить, что дисперс
ность тумана на выходе из обыч
ного электрофильтра равна 0,12—
0,13 мк,  следовательно, если по
сле фильтра из стекловолокна 
поставить электрофильтр, то т а 
ким путем можно практически
полностью освободить выхлопные газы от вредных примесей. О д 
нако расход энергии на преодоление сопротивления фильтра с н а 
садкой из стекловолокна больше, чем в электрофильтре, но значи
тельно снижаются капитальные затраты и упрощается эксплуатация.

Холодильник концентрированной H2SO4 представляет собой че- 
тырехугольпый стальной ящик (размером 1800 X 2900 X 2550 мм) , .  
футерованный кислотоупорным кирпичом. Внутри ящика располо
жены свинцовые змеевики, по которым протекает охлаж даю щ ая 
вода, а между змеевиками — серная кислота. Поверхность тепло
обмена в таком холодильнике равна ~ 5 0  м'̂  при диаметре труб- 
60 мм.  Были попытки заменить свинец при изготовлении холодиль
ника чугуном, однако удачного решения пока не найдено.

Рис. VII-22. Эффективность улавли
вания туманообразной H2SO 4 в аппа
ратах пенного типа при 100—130° С;
/ —степень улавливан и я  тумана ;  2 —оста

точное содержан ие  тумана  в газе .

11. КОНЦЕНТРИРОВАНИЕ СЕРНОЙ КИСЛОТЫ 
В ТРУБАХ ВЕНТУРИ

По предложению М. Я. Полякова, В. В. М усатова и др. был р а з 
работан способ концентрирования отработанной серной кислоты в 
трубах Вентури (рис. VII-23).

Отработанная серная кислота через напорный бак 7 и дозатор 6 
при 150° С поступает в тумаиоуловитель 4, представляющий собой 
трубу Вентури. Здесь кислота встречается с газами, идущими из 
основного концентратора 2, температура газов в зоне соприкосно
вения их с кислотой около 180—200° С. Частицы тумана серной 
кислоты, содержащейся в газах, в момент смешения с каплеобразной



кислотой, которая имеет более низкую температуру, коагулируют 
в циклоне-сепараторе 5 и отделяются от газов. Газы, содерж ащие 
•еще некоторое количество тумана серной кислоты, поступают 
в электрофильтр (на схеме не показан) и удаляются в атмо
сферу. Отделившаяся в циклоне 5 серная кислота самотеком н а 
правляется во вторую трубу Вентури 2, являющуюся собственно 
концентратором.

Топочные газы из топки 1 входят при 800—900° С в концентра
тор  2  с большой скоростью (скорость в горловине трубы в рабочих

Рис. VII-23. Схема процесса капельного концентрирования серной кислоты
в трубках Вентури:

/ — топка; 2 —трубка-концентратор; 3, 5 — циклоны-брызгоуловителн; 4 — трубка-тумано- 
уловитель; 6 —дозатор ;  7 - н а п о р н ы й  бак;  « — холодильник кислоты; S — насос.

■условиях достигает 160 м1сек) и распыляют серную кислоту. О б р а
зующиеся капли размером от 75 до 700 м к  нагреваются при про
хождении через диффузор трубы до 200—250° С. Вода, сод ерж а
щаяся в каплях, испаряется, и концентрация серной кислоты по
вышается до 91— 96%. Газовая смесь и каплеобразная серная кис
лота поступают в циклон-сепаратор 3, где жидкость (91— 96% -ная 
серная кислота) отделяется от газов, затем стекает в водяной хо
лодильник 8  и при температуре 100— 110° С поступает на промеж у
точный склад. Газы и пары при 180—200° С проходят туманоуло- 
витель — трубу Вентури 4 и идут далее, как было описано выше. 
Труба Вентури 2 имеет водяную рубашку для охлаждения сте
нок, туманоуловитель 4 работает без охлаждения.

Приведенная установка отличается высокой производительно
стью. Так, установка с трубой Вентури длиной 2500 мм  и д и а



метром 300 X 650 мм работает со следующими техническими пока
зателями;

Производительность по. серной кислоте, т !с у т к и .....................  350 — 450
Концентрация кислоты, %

о т р а б о т а н н о й .....................................................................................  68—70
серной (готового п р о д у к т а ) ........................................................ 91—93

Содержание тумана, г/ж^
после концентратора........................................................................  2 —5

» второго ц иклона....................................................................  0,6 —0,8
» эл ектр о ф и л ьтр а ....................................................................  0,3

Потери серной кислоты, % ................................................................  0,2—0,3
Степень улавливания тумана, %

при скорости газа 100 м !с е к ........................................................ 65
при скорости газа 160 л /с е к ........................................................ 92

Сопротивление системы, мм вод. ст.
о б щ ее ......................................................................................................  1700 — 2050
в том числе к о н ц е н т р а т о р а ........................................................ 880 — 950

Расходные коэффициенты на 1 т H 2SO 4
газа, ..................................................................................................  32
воды, .............................................................................................. .............2
электроэнергии, кет ■ ........................................................................ 16,5

Установки такого типа выгодно отличаются от концентраторов 
барабанной формы тем, что содержание туманообразной кислоты 
на входе в электрофильтр после трубы Вентури составляет 0,6—
0,8 г/лз вместо 20—35 г!м'  ̂ (после барабанных концентраторов). 
П ри дальнейшем усовершенствовании трубы-туманоуловителя не
обходимость в электрофильтре может отпасть, что значительно 
упростит и удешевит установку. Кроме того, трубы Вентури отли
чаются небольшими габаритами и быстро охлаждаются, поэтому 
уж е через 2 ч после остановки их можно ремонтировать. П уск 
установки и наладка режима занимает всего 0,5— 1 ч. Управление 
агрегатом легко поддается автоматизации.

12. СОВМЕСТНОЕ ПОЛУЧЕНИЕ СЕРНОЙ И АЗОТНОЙ КИСЛОТ 
ПО МЕТОДУ КАШКАРОВА — МАТИНЬОНА

Н а рис. УП-24 приведена принципиальная схема совместного про
изводства серной и азотной кислот по методу П. Каш карова и 
К. Матиньона.

Если иитрозные газы, содержащие N 0  и NOj, промывать сер
ной кислотой концентрацией не ниже 75%, то окислы поглощаются 
с образованием нитрозилсерной кислоты

N2O 3 +  2H 2SO 4 =  2H NSO 5 +  Н 2О

которая при нагревании или добавлении воды распадается по р еак 
ции

HNSO 5 +  H jO  =  H 2S04 +  H N O 2

до азотистой и серной кислот. В присутствии HjO нитрозилсерная 
кислота взаимодействует с двуокисью серы с образованием серной 
кислоты и выделением N 0 ;



Следовательно, если газовую смесь, содержащую О2, N 0 ,  NO2 
и SO 2, обработать серной кислотой в присутствии воды, то наряду 
с регенерацией серной кислоты происходит частичное окисление 
N 0  до NO2, образование азотной, азотистой и нитрозилсерной кис
лот. В состав отходящих газов входят азот, кислород и небольщое 
количество не вступивших в реакцию N 0 ,  N O 2 и SO2. Полученная 
нитроза при обработке паром может быть разделена на 76— 
77%-ную кислоту и газообразную фракцию, содержащую пары

Нитрозныв 
Дммиато-Воз- газы 
душная смесь

H2SO.

78%-ная
H2SO4

SOo

30-М%-ная ШОэ
Паодуниионная
|»^^-//аяНКОз

Рис. VII-24, Схема совместного производства серной и азотной кислот по
Кашкарову — Матиньону:

I — конвертор ам м и ака;  2 — котел-утилнзатор; 3 — газовый холодильник: ^ — газодувка;  5 —серно
кислотные абсорбционные башни; б —кислотные холодильники: 7 —фильтр; « — насосы; 
5 — азотнокислотные абсорбционные башни; /О — холодильник-конденсатор; i i -д е н и т р а ц и о н -

н ая  башня; 22 —баш н я  Гловера.

HNO3, NO2 и N 0 . Последняя представляет собой 100%-ные ни- 
трозные газы, легко перерабатываемые в 65—98%-ную азотную 
кислоту.

П римерная схема технологического процесса может быть пред
ставлена в следующем виде.

Нитрозные газы, выходящие из контактного аппарата / ,  о х л аж 
даются в котле-утилизаторе 2  (образующийся пар используется 
далее при денитрации кислой смеси), затем в холодильнике 5. При 
этом отделяется примерно 30—40% -ная азотная кислота, а газы, 
частично окисленные до NO2, смешиваются с сернистым газом.

Сернистый газ после обжиговых печей проходит башню Гло
вера /2, где взаимодействует с денитрированной серной кислотой, 
концентрация которой увеличивается до 78%. Выделенные из кис
лоты остатки окислов азота и охлажденный сернистый газ далее 
смешиваются с нитрозными газами и с помощью газодувки 4 по-



даются в башни 5 сернокислотной абсорбции, орошаемые денитри- 
зованной серной кислотой. В башнях происходит образование 
42SO 4, окисление N 0  до NO2, получение H N O 3 и взаимодействие 

N 2O3 с H2SO4 до нитрозилсерной кислоты. В результате этого 
сложного процесса из нитрозных и сернистых газов в жидкую 
ф азу  переходят как окислы азота, так и SO 2. Отходящие газы со 
стоят из азота, кислорода и небольших количеств окислов азота и 
SO 2. После очистки в фильтре 7 они выбрасываются в атмосферу.

Серная кислота, полученная в башнях 5 и содерж ащ ая нитро- 
зилсерную кислоту и частично растворенные окислы азота, под
вергается денитрации в колонне II  при нагревании паром. В п ар о 
газовую фазу переходят окислы азота и азотная кислота, серная 
кислота частично возвращается в систему абсорбции 5 для погло
щения SO2 и N2O3, частично отводится в башню Гловера 12, где 
концентрируется до 78% H 2SO4, окончательно освобождается от 
окислов азота и поступает па склад в качестве товарного про
дукта.

Паро-газовая фракция после деиитратора 11 охлаждается во
дой в аппарате 10, где конденсируется 98% -ная азотная кислота. 
Оставшиеся газы представляют собой чистые окислы азота и мо
гут быть легко переработаны в разбавленную или в концентриро
ванную азотную кислоту. В первом случае (показано на схеме) 
к окислам азота добавляют соответствующее количество воздуха 
и в аппаратах 9 из смеси выделяют кислоту концентрацией до  
65% HNO3.

Д ля  получения 9 8 % -ной кислоты нитрозные газы окисляют кис
лородом, конденсируют при — 10° С и в жидком виде обрабаты 
вают кислородом под давлением 50 ат.

Соотношение количеств серной и азотной кислот, получаемых 
этим методом, зависит от концентрации H N O 3 и H2SO 4. Если кон
центрация серной кислоты составляет 78— 80%, а азотной кис
л о т ы — 64—66%, их соотношение равно 2. Если концентрация сер
ной кислоты та же, а концентрация азотной кислоты 96—98%, со
отношение будет H 2SO 4 : H N O 3 =  3,5.

Согласно практическим данным, установки, работающие по 
этому методу, имеют следующие технические показатели:

Производительность башенной системы,
кг H2S1O JC11TKU с I б а ш е н .................  Д о  75

Удельный абсорбционный объем колонны,
HNO3 в с у т к и .......................................  5 — 6

Выход, 96
по абсорбции SO 2 .......................................Около 100
» абсорбции окислов азота .................. 93

Расход H NO 3 на 1 т H2SO 4, к г ................. Около 16
Расход охлаждающ ей воды,

на 1 т H^S0 4 ................................................ 115
» 1 т И М О з ........................................... .... 125

Расход электроэнергии, кет ■ ч
на 1 т H0SO4 ................................................ 30
» 1 т HNO 3 ................................................ 35



На рис. VII-25 показана схема совместного получения азотной 
51 серной кислот по методу, предложенному нами совместно 
с А. Н. Цейтлиным, А. Я. Крайней и др.

Нитрозные газы, полученные после сжигания аммиака, при тем
пературе 800°С проходят сначала концентратор 9, где их тепло 
используется для частичного упаривания серной кислоты до полу
чения 90%-ной H2SO4. Затем  они охлаждаются водой в холодиль
нике 10. Здесь выделяется большая часть реакционной воды в виде 
раствора азотной кислоты. Охлажденные и частично обезвоженные

Выхлоп

Рис. VII-25. Схема совместного получения серной и азотной кислот по методу 
В. И. Атрощенко, А. Н. Цейтлина и А. Я. Крайней;

i —дени тратор  сернистым газом; 2, 5, 4 — продукционные башни серной кислоты; 5, /3 —окис
лители  NO; 5, 7, 5 — поглотительные башни (нитроза); 9 — концентратор серной кислоты; 
W — XO одильник-конденсатор; / / — денитратор острым паром; /^  — подогреватель нитрозы;

/<# —абсорбционная  башня.

нитрозные газы смешиваются далее с «богатыми» отходящими га
зами после абсорбционной колонны 14 и газами, выходящими из 
башен 2, 3 W 4, — продукционной части сернокислотной системы.

В пустотелом сосуде 5 кислород, присутствующий в газовой 
смеси, окисляет окись азота до соотношения N 0  ; NO2 =  1. В б аш 
нях 6, 7 и 8 смесь окислов азота поглощается серной кислотой 
с образованием нитрозы, а инертные газы выбрасываются в атм о
сферу. Часть нитрозы отводится в продуцирующие башни 2, 3 и 4, 
а другая часть после подогрева в нагревателе 12 подвергается де
нитрации острым паром в башне И . Серная кислота, выходящая 
из денитратора, такж е  разделяется на два потока — один упари
вается в башне 9  за счет тепла нитрозных газов и затем подается 
на орошение в последнюю из поглотительных башен 8, второй по
ток кислоты поступает в денитратор /, работающий на горячем 
сернистом газе, и идет на орошение продуцирующих башен 2, 3 и 4.



Газы, выходящие из денптратора 11, представляют собой смесь 
окислов азота в виде N2O3 и примерно 5% воды. Они подвергаются 
окислению кислородом воздуха в пустотелом сосуде 13 и в  ко 
лонне 14 перерабатываются в 60—65%-ную азотную кислоту.

Степень денитрации кислоты в аппарате И  составляет только 
90% от равновесной, поэтому расход острого пара невысок и р а з 
бавление незначительное. Процесс проходит интенсивно, баланс 
воды удовлетвооительный.

Степень кислотной абсорбции в колонне 14 не превышает 80%, 
следовательно, процесс проводится главным образом с концентри
рованными нитрозными газами, почему удельный объем системы 
не превышает 1 м !̂т H N O 3 в сутки. Если окислы азота, полученные 
в денитраторе 11, перевести в жидкое состояние и обработать кис
лородом под давлением, вместо 60—65% -ной можно получить 96— 
98%-ную азотную кислоту.
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ПОЛУЧЕНИЕ КОКЦЕНТРИРОВЛННОИ 
АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ
НЕПОСРЕДСТВЕННО ИЗ ОКИСЛОВ АЗОТА

1. ОБЩИЕ УСЛОВ>$Я ПОЛУЧЕНИЯ КОНЦЕНТРИРОВАННОЙ 
АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ ИЗ ОКИСЛОВ АЗОТА

Как было показано выше, получение азотной кислоты, содержащей 
более 65% HNO3, из питрозных газов обычной малой концентрации 
очень затруднительно.

Достаточно незначительного количества окиси азота в нитроз- 
ных газах, чтобы в соответствии с уравнением равновесия реакции 

3NO2 +  H 2O 2HNO3 +  NO

практически прекратилось поглощение двуокиси азота и, следова
тельно, образование азотной кислоты. Окись азота всегда содер
жится как в газовой, так и в жидкой фазе (в смеси N2O3, Н 2О, 
HNO3) вследствие разложения азотистой кислоты, образующейся 
при поглощении окислов азота. Главным препятствием для полу
чения концентрированной азотной кислоты (выше 65% HNO3) яв
ляется малая скорость окисления окиси азота низкой концентра
ции.

Способы преодоления этих трудностей при получении концен
трированной азотной кислоты непосредственно из окислов азота 
заключаются в применении высококонцентрированной жидкой че- 
тырехокиси азота, создании высокого давления кислорода при 
взаимодействии окислов азота с водой и проведении этого процесса 
при повышенной температуре.

Механизм образования концентрированной азотной кислоты ме
тодом прямого синтеза можно представить в виде следующих ур ав 
нений:

N2O 4 (ж ) 2NO2 ( р ) - 5 6 ,9  кдж ( -  13,6 ккал)
2NO2 (pj +  H jO  (ж ) HNO3 (p) +  HiM02 (р) +  74,8 кдж (17,87 ккал)

3 HNO2 (р) ;r=i: H NO 3 (р) +  НгО (ж ) +  2М0 ( г ) -7 5 ,8 7  кдж ( -  18,13 ккал) 
2HNO2 (р) +  О2 (г) 5Z ±  2HNO3 (ж) 4-8,96 кдж (2,14 ккал)

2 N 0  (г) +  02 (г) 2NO2 (г) N2O 4 ( ж ) +  212,7 кдж (50,78 ккал)

Суммарную реакцию можно изобразить следующим образом:
2N j04 (ж ) +  2Н 20  (ж ) +  Ог (г) 4HNO3 ( ж ) +  78,8 кдж (18,84 ккал)

Технологический режим процесса получения концентрированной 
азотной кислоты должен быть выбран таким образом, чтобы до
стигались высокая степень превращения компонентов реакции и 
большая скорость реакции. Поскольку присутствие небольшого ко-



личества окиси азота сильно тормозит скорость образования азот- 
H o fi кислоты, следует прежде всего максимально ускорить процесс 
окисления N 0 . Это вызывает необходимость создания высокого 
парциального давления кислорода и проведения процесса под д а в 
лением до 40 ат. Одновременно с применением высокого давления 
для синтеза концентрированной кислоты требуется повышение тем 
пературы, так как при низких температурах общая скорость про
цесса определяется скоростью реакции разложения или окисления 
азотистой кислоты. С повышением температуры увеличивается сте
пень превращения четырехокиси азота в N O 2 и возрастает скорость 
гидролиза двуокиси азота водой. Кроме того, для смещения равно
весия и повышения скорости реакции необходим значительный из
быток четырехокиси азота по сравнению с теоретическим количе
ством. В этих условиях возмол<но образование . 98—99 % -ной 
азотной кислоты с относительно большой скоростью.

О бщ ая схема производства азотной кислоты путем взаимодей
ствия жидкой четырехокиси азота с водой включает операции, из
меняющиеся в зависимости от того, какие нитрозные газы приме
няются для получения жидкой четырехокиси азота; газы, полученные 
окислением аммиака воздухом (или кислородом); газы, обра
зовавшиеся при инверсии азотистокислых солей, или полученные 
при денитрации нитрозы.

В случае применения нитрозных газов, образовавшихся при 
окислении аммиака воздухом, непосредственное получение концен
трированной азотной кислоты состоит из следующих стадий:

1. Охлаждение нитрозных газов и отделение избытка воды.
2. Окисление окиси азота до двуокиси.
3. Поглощение двуокиси азота концентрированной азотной кис

лотой.
4. Разложение полученного раствора и выделение из него чи

стой двуокиси азота; на этой же стадии производится отбелка по
лученной концентрированной азотной кислоты от окислов азота.

5. Конденсация четырехокиси азота.
6. Переработка смеси четырехокиси азота и разбавленной азот

ной кислоты под давлением в присутствии кислорода.
Первая стадия — охлаждение нитрозных газов — проводится 

обычно вначале в скоростном холодильнике, затем в обычном хо
лодильнике-конденсаторе. Этот метод охлаждения связан с необ
ходимостью отвода из нитрозных газов части ненужной для про
цесса реакционной воды.

При использовании нитрозных газов инверсионных установок 
для получения концентрированной азотной кислоты необходимо, 
наоборот, вводить воду извне.

В случае применения концентрированных окислов азота ме
няется последовательность проведения операций процесса получе
ния концентрированной азотной кислоты. При этом процесс про
изводства концентрированной азотной кислоты будет состоять из 
следующих стадий;



1. Охлаждение нитрозных газов и отделение избытка воды.
2. Окисление окиси азота, полимеризация двуокиси азота н 

конденсация четырехокиси азота.
3. Поглощение остатков окислов азота концентрированной азот

ной кислотой.
4. Переработка под давлением смеси жидкой четырехокиси 

азота, конденсата и продуктов поглощения окислов азота в кон
центрированную азотную кислоту.

5. Отбелка полученной азотной кислоты и конденсация отогнан
ных окислов азота.

2. ВЫДЕЛЕНИЕ ИЗ НИТРОЗНЫХ ГАЗОВ ИЗБЫТОЧНОЙ ВОДЫ

В нитрозных газах, полученных контактным окислением аммиака, 
содержится большое количество паров воды.

В соответствии с реакциями
NH 3 +  20г =  NO +  1,5НгО +  0,750г =  HNO3 +  HjO

для получения 100%-ной азотной кислоты требуется примерно 
'/з реакционной воды, остальные же ^/з воды следует удалить из 
нитрозных газов.

Одновременно с конденсацией водяных паров происходит обра
зование двуокиси азота и ее поглощение; следовательно, чтобы 
уменьшить потери азотной кислоты с выводимым конденсатом, не
обходимо возможно быстрее отделить избыток воды. Это легко вы
полнимо, если окисление аммиака проводится при атмосферном 
давлении. В этом случае конденсат может содержать 2— 3% кис
лоты. При давлении 7 ат конденсат содержит уже не менее 30®/о 
HNO3 и парциальное давление окислов азота в нитрозных газах 
снижается на 15— 20%, что затрудняет процесс дальнейшего полу
чения концентрированных окислов азота.

Д ля  удаления из горячих нитрозных газов '/з реакционной воды 
и водяных паров, вносимых в систему воздухом, устанавливают 
скоростные холодильники, рассчитанные на интенсивное охлаж де
ние смеси до температуры, соответствующей давлению насыщен
ных паров 7з воды, оставляемой в газах. В этом случае количество 
образующихся NO2 и HNO3 будет значительно меньше, чем в обыч
ных холодильниках.

Интенсивное охлаждение достигается созданием развитой по
верхности охлаждения при малом окислительном объеме, созда
нием высоких скоростей газового потока и большой разности тем
ператур газа и охлаждаю щ ей воды. При охлаждении газа от 150— 
190 до 28° С и нагревании охлаждающ ей воды от 23 до 27° С в хо
лодильнике с трубками диаметром 13 X 17 мм зависимость между 
концентрацией кислоты, образующейся при охлаждении газа , со
держ ащ его 8,12% N 0  и 1,9% О2, и временем пребывания газа 
в трубках скоростного холодильника выражается уравнением

С =  8,9 т +  0,4



где С — концентрация кислоты в конденсате, вес.%;
т — время пребывания газа в скоростном холодильнике, сек.

По нашим с А. Р. Ястребеиецким данным, тепловая нагрузка 
в этих условиях составляет 5700 ккал! (м ^• ч). В течение около 
0,2 сек  60% паров воды выделяется в виде конденсата, содерж а
щего 2% НЫОз, давление газа при этом снижается примерно на 
70 мм вод. ст.

Зависимость концентрации азотной кислоты в конденсате от 
времени пребывания газа в холодильнике в аналогичных условиях, 
но при охлаждении газа, содержащего 7,6— 15,5% окиси азота,
69— 85% паров воды и 8— 13% кислорода, выражается уравне
нием:

С =  -  7,88т -Ь 242,21:2

Конденсат, образующийся в скоростных холодильниках, может 
быть использован в производстве разбавленной азотной кислоты. 
Конденсат, полученный при последующем охлаждении нитрозных 
газов в холодильнике-конденсаторе, содержит 15— 25% HN O 3 и по
ступает на производство концентрированной азотной кислоты.

3. ОКИСЛЕНИЕ ОКИСИ АЗОТА АЗОТНОЙ КИСЛОТОЙ

Особенностью реакции гомогенного окисления окиси азота кис
лородом

2NO +  О2 =  2NO2 +  124 кдж (29,5 ккал)

является уменьшение скорости окисления при повышении темпера
туры и снижении концентрации окиси азота. Время, необходимое 
для окисления 50, 90, 95 и 98% окиси азота, содержащейся в ни
трозных газах, полученных контактным окислением аммиака, уве
личивается в соотношении примерно 1 : 20 : 120 ; 230.

Окисление окиси азота, полученной при окислении аммиака 
воздухом, проводят в нескольких башнях, орошаемых азотной кис
лотой такой концентрации, при которой не происходит активного 
поглощения окислов азота. Циркулирую щ ая в башнях кислота от
водит тепло окисления N 0 ,  что способствует ускорению реакций 
образования высших окислов азота. Однако полного окисления N 0  
кислородом воздуха трудно достигнуть вследствие резкого умень
шения скорости реакции по мере понижения концентрации окиси 
азота. Степень конденсации окислов азота, или степень их раство
рения в концентрированной азотной кислоте, зависит от степени 
окисления N 0. Поэтому оставшуюся после прохождения окисли
тельных башен окись азота превращают в N O 2 при взаимодействии 
с концентрированной азотной кислотой ,по реакции

N 0  +  2H NO 3 =  3NO2 +  H jO  -  73,6 кдж  ( -  17,59 ккал)

При этом азотная кислота разбавляется, а нитрозные газы обо
гащаются двуокисью азота. Из приведенных на стр. 124 данных
о равновесии этой реакции следует, что она протекает в сторону



образования NO 2 вплоть до снижения концентрации азотной кис
лоты до 68% HNO3, а при повышенных температурах — до еще бо
лее низкой концентрации. Это следует из уравнения равновесия

, Рыо k
P\i02

в котором частные константы имеют постоянное значение в области 
концентраций азотной кислоты от 68 до 100%- Равновесная кон
центрация окиси азота над кислотой, содержащей от 68 до 100% 
HNO3, очень мала, для двуокиси азота она очень велика. При ис
пользовании концентрированной азотной кислоты можно довольно 
легко достигнуть окисления окиси азота на 98—99%.

Гетерогенное окисление окиси азота концентрированной азотной 
кислотой связано с растворением N 0  в азотной кислоте, взаимо
действием с нею окиси азота, а также с образованием азотистой 
кислоты, ее разложением на NO2 и Н 2О и десорбцией двуокиси 
азота при понижении концентрации азотной кислоты и повыщении 
температуры.

По нащим с Е. Г. Седащевой данным, стадией, определяющей 
скорость процесса гетерогенного окисления окиси азота, является 
взаимодействие N 0  с HNO3. Скорость реакции выражается у р ав 
нением

<̂ Рпо ,

Время, необходимое для доокисления N 0  концентрированной 
азотной кислотой, можно определить по уравнению

Р 1 Р° 
k рт

где р —гидравлический радиус насадки, равный отнощению сво* 
бодного объема насадки к ее поверхности, см\ 

р° и — парциальное давление N 0  в исходном и конечном газе, 
ат\

X  — время окисления, сек\ 
k — константа скорости реакции, см1сек.

Значение константы скорости k в зависимости от концентрации 
азотной кислоты и температуры приведено на рис. VIII-1. В пре
делах изменения концентрации HNO3 от 98 до 70% при линейной 
скорости газа в свободном сечении 0,2 MjceK значения k можно 
определить по уравнениям:

при 15° С 1 ,4 3 -0 ,0 3 3 (1 0 0 -2 )  
при 25° С 1 ,7 6 -0 ,0 4 0 7 (1 0 0 -2 )  
при 35° С k =  2,03 -  0,0467 (100 -  г)

где Z  — средняя концентрация азотной кислоты, вес.%.
Скорость реакции и степень смещения равновесия реакции окис

ления N 0  вправо увеличиваются с повыщением температуры. Ско
рость окисления N 0  возрастает с повыщением концентрации азот-



ной кислоты, о  скорости окисления N 0  парами HNO 3 опублико
ваны данные, свидетельствующие о том, что по мере накопления 
продуктов реакции скорость окисления постепенно повышается. 
Это объясняется автокаталитическим действием NO 2 и Н 2О.

Скорость реакции гомогенного окисления N 0  парами азотной 
кислоты выражается уравнением

dC,' N O j

dx

Если рассчитать значение константы скорости реакции по ур ав 
нению первого порядка, то при 25° С и Chno, =  3,3 • 10"® моль1л

константы скорости окисления N 0  рас-
творами азотной кислоты и парами азот- |
ной кислоты, можно прийти к следую- ^_ _ /-Ч _____ 53

I
\f,ff

I

7
V И

/ \у
//  /  

^  1

—

SO во 70 so so wo 
Концентрация HNOj, %

окисления окиси азота концентрирован- ^  
ной азотной кислотой больше скорости 
гомогенного окисления ее парами в 100—
1000 раз, в зависимости от концентрации 
окиси азота и кислоты.

В табл. 44 представлен равновесный 
состав газа над кислотой, содержащей |  о 
от 68  до 98% HNO3 при 25° С и различ
ных давлениях, подсчитанный по уравне
нию (IV, 5). Рис V III-1. Зависимость

Указанная в таблице наибольшая сте- константы скорости реакции 
пень окисления газа (9 9 , 1%) при атмо- окисления окиси азота азот- 
сферном давлении относится к нитроз-
ному газу, поступающему на окисление (концентрация окиси азо та  
с содержанием окислов а.зота 5,44%. - ю%).
При давлении 7 ат окислить окись азота
более чем на 94,8% невозможно даж е при действии концентриро
ванной азотной кислоты.

Процесс окисления окиси азота проводят в небольшой башне 
с кольцевой насадкой. Газ соприкасается в башне с орошающей 
98%-ной азотной кислотой, которая в ходе реакции разбавляется 
до 70—75% HNO.,.

Таблица 44. Равновесны й состав  г а за  н ад  68—98 96-ной HNO) при 25 °С

Давле
ние,
атм

Состав газа, 
объем н. “/о Степень I

окисления
NO,
%

Д )вле 
нне, 
атм

Состав газа, 
объемы, '’/л ! Степень 

окисления 
NO,
VoN02 N2O4 NO N02 N2O4 NO

1 3,58 0,908 0,046 99,1 5 2,03 1,46 0,209 96,1
2 2,90 1,195 0,097 98,3 1 6 1,88 1,.50 0,237 95,5
3 2,49 1.31 0 ,Н 97,4 7 1,75 1,52 0,263 94,8
4 2,22 1,40 0,176 96,6 8 1,64 1,54 0,284 94,3



По данным Л. И. Кузнецова-Фетисова, можно применять и бо
лее разбавленную азотную кислоту. Так, на одной из установок 
окисление N 0  производилось 53%-ной азотной кислотой при 100° С, 
отходящая кислота при этом содержала 47% НЫОз-

Однако такая  кислота окисляла только половину окиси азота 
по реакции

2N 0  -I- 2HNO3 =  3NO2 Н2О -f N 0

При последующем растворении окислов азота в концентриро
ванной азотной кислоте оставшаяся в газе окись азота будет вос
станавливать азотную кислоту, снижая ее концентрацию. Это вы
зовет снижение скорости реакции, поэтому предварительное окис
ление окиси азота должно быть проведено возможно более полно.

В случае применения окислов азота повышенной концентрации 
или проведения процесса окисления окиси азота под давлением 
можно достаточно полно окислить окись азота кислородом воз
духа, без применения концентрированной азотной кислоты.

Продолжительность процесса гетерогенного окисления окиси 
азота исчисляется секундами, однако на его осуществление расхо
дуется часть концентрированной азотной кислоты. Несмотря на не
которое снижение скорости окисления N 0  концентрированной азот
ной кислотой с уменьшением температуры, целесообразно вести 
процесс именно при пониженной температуре газа, так как при 
этом уменьшается количество паров H N O 3, уносимых нитрозными 
газами.

Вследствие этого снижается удельный расход азотной кислоты 
на проведение процесса (с 490 кг при 45° С до 310 кг при 25° С на
1 т продукции').

Оптимальное соотношение доли NO, окисленной кислородом, и 
доли N 0 ,  окисленной азотной кислотой, зависит от концентрации 
окислов азота, температуры и давления. При атмосферном давле
нии в обычных условиях степень окисления N 0  кислородом до
стигает 92— 94%, при давлении 4 ат она возрастает до 94— 96%•

Остальное количество окиси азота окисляют азотной кислотой.

4. УСЛОВИЯ ПОЛУЧЕНИЯ ЖИДКИХ окислов АЗОТА

В промышленной практике применяются нитрозные газы различ
ного состава. При окислении аммиака кислородом воздуха концен
трация окислов азота в нитрозных газах не может превысить 11%, 
при окислении аммиака кислородом в присутствии водяного пара 
концентрация окислов после отделения паров воды достигает
60— 70%.

Примерный состав газов при окислении аммиака паро-кисло- 
родной смесью приведен в табл. 45.

В зависимости от концентрации окислов азота выбирается ме
тод их выделения, одним из которых является конденсация окис
лов азота — обычный процесс сжижения, основанный на изменении 
давления насыщенного пара в зависимости от температуры. Сведе-



Таблица 45. Состав газа (в %) при паро-кислородном окислении амм иака

Компоненты
газовой
смеси

NH3
02
N O
NO2
N2
Н2О

Перед
катализатором

14,2
28,4

3,0
54,4

После
катализатора

10.4
13.4

3,0
73,2

После
скоростного

холодильника

30,2
38,5

8,9
22,4

После 
охлажд ен ия  

и окисления газа

22,5
10,8
48,0
16,7
2,0

ния об условиях конденсации окислов азота были приведены 
на стр. 107.

Определим по данным П. И. Пронина степень конденсации 
окислов азота, исходя из 100 моль газовой смеси. Допустим, что 
содержание двуокиси азота в исходном газе составляет 10 м оль, 
содержание остальных (инертных) газов 90 моль. В состоянии рав
новесия при температуре конденсации газ будет содержать а моль 
N Oj и Ь моль N2O4.

Если четырехокись азота пересчитать в двуокись азота, общее 
содержание окислов азота в газе составит (а +  2Ь) моль NO 2. 
Тогда степень конденсации (в %) можно определить по уравнению:

Г1 = 1 0 -(а  + 2&) 
10

100

Если общее давление газовой смеси обозначить через Р, д авл е
ние паров двуокиси азота через p n o ,  и  четырехокиси азота через 
Pn,o,> парциальное давление инертных газов будет равно:

Рин =  ^  ~  {PuOi  +  PN2O4)

Поскольку объем инертных газов есть величина постоянная, 
справедлива следующая пропорция:

а 90

Отсюда

а =  90
^~(PN02 +  ^N204)

Формула для определения количества несконденсировавшихся 
окислов азота содержит в качестве множителя объем инертных га
зов:

’̂N02 +  ^N204
N02+N204 "" ^ - ( P n02 + PN204)

где KnOj + N,0 , — объем двуокиси и четырехокиси азота, уходящих 
из конденсатора с инертными газами;

V hh — объем инертных газов;



Pno, и PnjO, ~  f’^P^^чaльнoe давление двуокиси и четы рехокиси  
азота  над ж идкой N 2O 4 при тем пературе к он ден 
сации:

Р — общее давление газовой смеси.
Следовательно, количество окислов азота, уходящих с газами, 

прямо пропорционально количеству инертных газов.
Приведем пример расчета для следующих условий;

Содержание двуокиси азота в газе, 
Общее давление газовой смеси, атм 
Температура конденсации, °С . . .

10
10

- 1 0

ШО

Степень диссоциации четырехокиси азота а  при — 10° С 
(стр. 105) равна 0,09. Давление паров над жидкой четырехокисью

азота составляет 152 мм рт. ст. 
(рис. III-9, стр. 108).

Парциальные давления окислов 
азота в насыщенном паре опреде
ляются по уравнениям;

2а „  2-0,09 
P n 02 1 fi 1 +  0,09 '

=  25,1 мм рт. ст.

PN2O4 ’

1 -Ь а  

1 —  а
Т Т ^ Р = 1 -  0,09 

1 -f 0,09
152 =

Содержание N O  fi раствор1 
NO + NsO^, dec. 0/0

Рис. V III-2. П арциальное д а 
вление паров окислов азота над 
жидкой смесью четырехокиси и 

трехокиси азота.

=  126,9 мм рт. ст.

Отсюда давление инертного газа 
будет равно

Рин ^  ~  ( P n 02 +  PN2O4) =

=  7 6 0 -1 0 -(2 5 ,1  +  126,9) = 7448  мм рт. ст.

Количество окислов азота, уходя
щих с инертными газами, составит;

25,290.

90-

7448
126,9

=  0,30 моль NO2 

1,53 моль N2O 4
7448

или всего в пересчете на двуокись 
азота;

а +  26 =  0,30 +  2 ■ 1,53 =  3,36 моль

Тогда степень конденсации будет составлять;

1 0 - ( а +  26) 
10

• 100  =
1 0 -3 ,3 6

10 • 100 =  66,4

В некоторых случаях целесообразно проводить конденсацию 
окислов азота таким образом, чтобы в жидкой фазе получалась 
не четырехокись азота, а смесь четырехокиси и трехокиси азота. 

Величины давления паров над  раствором, содержащим четырех-



окись и трехокись азота, при различных температурах приведены 
на рис. VIII-2 и в таблице* (по данным Г. Боме и М. Роберта);

Температура ,
°С

О вес. %  
N2O3

20 вес. “/„ 
N 2O 3

40 вес. »/о 
N2O3

60 вес. «/о 
N2O 3

80 вес. »/о 
N 2O 3

100 вес. о/о 
N2O3

Д авление  паров, мм рт. ст.

-24
-16

16
20

70
108
172
258
396
598
684

НО
168
262
400
590
860

1040

170
260
398
600
882

1270
1520

268
409
623
925

1331
1857
2130

460
685

1018
1475
2072
2825
3260

865
1250
1785
2480
3360
4430
5000

К ак И при определении степени конденсации четырехокиси 
130та, в этом случае следует учитывать степень полимеризации 
хвуокиси азота. Кроме того, необходимо проверить соответствие 
юстава жидкой и газообразной ф аз и давление паров окислов 
азота в отходящих газах.

Парциальное давление паров над раствором N2O4 +  N2O 3 выше, 
jeM над жидкой четырехокисью азота.

Ф. Гийе и Ж- Дрейнин приводят парциальное давление паров 
^ад жидкой трехокисью азота:
Гемпература, °С . . . . ..........................3,5 О —10 —20 —40 —60 —70
1,авле11ие, мм рт. ст......................................  760 455 310 264 200 176 171

Понижение температуры кристаллизации смеси N2O 4 +  N2O3 
сарактеризуется следующими данными;
Содержание N2O3 в смеси с N2O 4, % . . . . О 3,8 5,7 9,1 12,8
Гемпература замерзания, ° С ..............................—10,5 —13,7 —17 —19 —23,2

Двуокись азота (100%-ную) можно полностью превратить в 
«идкость при атмосферном давлении, охладив N O 2 до 21,5° С. Од- 
I3 KO получить 100%-ную двуокись азота практически почти невоз
можно. Поэтому пооцесс конденсации в большинстве случаев про- 
юдят в две ступени: в первом конденсаторе, охлаждаемом водой,
i во втором, охлаждаемом рассолом при температуре около 
— 15° С, доводя температуру конденсации до — 10° С. О хлаж дать 
[итрозные газы ниже — 10° С не рекомендуется, так как кристал- 
шзующаяся четырехокись азота закупоривает трубки аппаратов.

Нитрозные газы, полученные при окислении аммиака воздухом, 
;одержат не более 117о окислов азота, что соответствует их пар- 
шальному давлению 83,5 мм рт. ст., тогда как давление паров над 
кидкостью при — 10° С равно 152 мм рт. ст. Следовательно, без 
1рименения повышенного давления получить жидкую четырехокись 
130та из этих газов нельзя.

* На рис. VIII-2 состав жидкой фазы приведен в пересчете на смесь 
МО +  N2O4,



Принимая степень диссоциации N2O4 при — 10° С равной 9% 
определим давление окислов азота при концентрации их 11% в пе 
ресчете на NO?:

0,11 -0,910,11 • 0,09 +  ■ =  45,6 мм рт. ст.

Д ля повышения парциального давления окислов азота до дав 
ления насыщенных паров (152 мм рт. ст.) общее давление газ, 
нужно увеличить до

=  3,33 атм
45,6

При дальнейшем повышении давления окислы азота будут кон 
денсироваться. Чем выше давление, тем больше степень конден 
сации N2O 4.

Экспериментальные данные П. И. Пронина о степени конденса 
ции окислов азота в зависимости от температуры и давления при 
ведены в табл. 46.

Таблица 46. Степень конденсации N O j (в % ) при концентрации 10 96

Д авление  
газа, атм

Температура,  “С

+ 5 - 3 - 1 0 -  15,5

10
8
5

33,12
16,61

56,10
44,74
9,75

72,90
66,18
45,10

78,85
73,40
56,96

84,49
80,54
68,59

Присутствие в нитоозных газах небольшого количества паро: 
воды улучшает условия конденсации окислов азота, способству! 
понижению температуры замерзания жидкости. Ниже приведен; 
температура замерзания смеси четырехокиси азота и воды npi 
различном содержании в ней воды:
Содержание воды в смеси,

вес. % ...............................................  2 3 5.5 10 15 19,
Температура замерзания, °С . . -1 3 ,4  -1 4 ,2  -1 6 ,0  -1 9 ,0  -2 2 ,2  -2 5 ,

S. ВЫДЕЛЕНИЕ ЧЕТЫРЕХОКИСИ АЗОТА ИЗ НИТРОЗНЫХ ГАЗОВ
ПУТЕМ РАСТВОРЕНИЯ ЕЕ В КОНЦЕНТРИРОВАННОЙ АЗОТНОЙ КИСЛОТЕ

Второй метод получения четырехокиси азота в чистом виде осно 
ван на хорошей растворимости двуокиси азота в концентрирован 
ной азотной кислоте при пониженной температуре. При этом кон 
центрированная азотная кислота может поглощать двуокись азот; 
из разбавленных газов, а при последующем разложении получен 
ного раствора возможно получение почти 100% -ной двуокис! 
азота. Растворимость NO2 в безводной азотной кислоте при по 
вышенных температурах;

Температура, ° С .................................................... 78,5 70 60 50 40 33
Растворимость, вес. % .......................................  О 3,1 7,8 14,2 21,5 27,0



По данным И. А. Михайлова, растворимость окислов азота в 
97%-НОЙ HNO3 при — 10° С составляет:

Содержание NOj в газе, объемн. % . . . .  
Содержание NO2 в растворе HNO 3+ N O 2, 

вес. % ........................................................................

Ю 15 20 25 30 

59,4 34,0 37,2 41,0 45,0

Давление паров над растворами HNO3 +  NO2 (по данным
А. Потье) приведено в табл. 47 и на рис. VII1-3, общее давление 
паров над растворами HNO3 +  NO 2 +  Н 2О (по данным Р. Бумпа 
и др.) представлено на рис. VIII-4.

iOO

/о 20 30 1,0 50 6С 
Содержание N О2 вНН02,Зес. %

Рис. VIII-3. Общее давление па
ров N2O4 + NO2 ■+ HNO3 над ра
створом четырехокиси азота в 

100%-ной HNO3.
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Рис. V III-4. Общее давление паров 
над растворами HNO3 NOj +  HjO.

К ак видно из рис. VIII-3, растворимость NO2 в безводной азот
ной кислоте может достигать 54 вес.%- При более смсоком содер
жании N O 2 в растворе происходит его расслоение, вплоть до уве
личения содержания N2O4 в смеси с H N O 3 до 97 вес.%.

С понижением концентрации азотной кислоты растворимость 
N O 2 в системе HNO3— Н2О—N O 2 резко снижается. Состав жидких 
слоев в системе ИЫОз—N2O4 приведен в табл. 48.



Таблица 47. Парциальное давление паров р над растворами окислов азота
в азотной кислоте

(по данным А. Потье)

С о д ер ж а
ние N02 
в смеси 

HNO3 + 
+ N02 ,
вес. »/о

Парциальное давление паров, мм рт. ст.

PN2O4 PNO2 PHNO3 PN2O4 PNO2 PHNO31 PN2O4 PNO2 PHNOs

п р и —10 ’ С П ри 0°С П р и 10° (

0 0 0 6,94 0 0 14,15 0 0 26,73
5 0,200 1,180 6,52 0,34 2,122 13,74 0,50 3,93 26,47
10 2,050 2,050 5,27 1,31 4,170 12.92 2,45 8,702 24,85
15 2,820 3,128 5,80 3,54 6,855 11,74 6,25 13,90 22,85
20 4,390 4,860 5,15 7,94 10,270 10,39 14,10 20,88 20,32
25 8,580 6,800 4,62 16,20 14,680 9,12 27,20 29,00 17,30
30 15,200 9,060 4,00 26,80 18,870 7,99 46,65 37,97 15,38
35 23,320 11,200 3,40 42,66 23,530 7,00 74,15 47,88 12,97
40 37,450 14,280 2,77 67,52 29,960 5,72 116,20 59,67 10,63
45 58,400 18,000 2,10 П 1,60 36,720 4,68 165,40 71,505 8,30
50 89,000 21,900 1,40 149,70 44,650 2,65 232,40 84,530 6,30
52 105,200 — — 172,64 46,90 (2,50) — - _
54 122,300 - - 199,40 49,50 (1,90) 308,50 97,66 1,50

97 122,5 _ _ 203,6 50,9 0 326,7 100,5 0
98,5 123,3 — — 206,32 51,88 0 330,9 101,2 0

100,0 124,1 — — 209,7 52,70 0 339,6 102,9 0

Плотность растворов окислов азота в азотной кислоте при 15° С;

Содержание Содержание
NO2 в растворе Плотность, N02 в растворе Плотность,

NO2 + HNO3, г/смЗ NO2 + HNO3. г/см^
Я %
0 1,524 50 1,6442
5 1,5442 54 1,6376

10 1,5642 95 1,4633
20 1,6049 97 1,4614
30 1,6338 98,5 1,4593
40 1,6467 100 1,4575
45 1,6476

М аксимальная плотность раствора соответствует содержанию 
в нем примерно 42% окислов в виде NO2 или N2O4. Это позволяет 
утверждать, что при поглощении двуокиси азота азотной кислотой 
происходит не просто растворение, а образуется соединение 
HNO3 • NO2:

HNO3 +  NO2 =  HNO3 • NO2 +  Q

В этом соединении содержание NO2 составляет 42%, плотность 
такого раствора достигает максимума.

Если разбавлять  водой раствор NO2 в HNO3, то вследствие 
большой растворимости воды в азотной кислоте молекулы NO2 вы-



Таблица 48. Состав жидких слоев в системе HNO3 — N2O4

Температура ,
С одержан ие  N20<, “/о

Температура,
С одержан ие  N 2O 4. %

в нижнем 
слое

в верхнем 
слое

в нижнем 
слое

в верхнем 
слое

-1 5 47,3 97,3 25 57,9 92,2
-1 0 48,1 96,5 30 60,2 91,5
- 5 49,1 95,8 35 62,5 90,8

0 50,3 95,3 40 64,9 90,0
-t-5 51,8 94,8 45 67,4 88,0

10 53,3 94,2 50 70,0 84,7
15 54,9 93,6 55 76,1 80,0
20 55,8 92,9 56 77,8 77,8

тесняются молекулой Н 2 О; в результате устанавливается равно
весие

HNOa-NOa + HjO HNOa-HjO + NOs
Этим объясняется малая растворимость N O 2  в разбавленной  

азотной кислоте.
М. Мезон, А. Петкер и С. Вепго считают, что возрастание плотности и в яз

кости раствора HNO3 +  NO2 с увеличением содержания в нем NO2 от О до 45% 
связано с ионизацией двуокиси азота и ассоциацией ионов с молекулой HNO3:

2NO2 = NO-" + NO3 

N0+ +  NO3 +  2 HNO3 =  NO3 • (HNOa)^ +  N0+

При помощи спектров комбинационного рассеяния в растворах NO2 +  HNO3 

были идентифицированы ионы нитрозония N0+ и нитрат-ионы N O ^ . Весовое 
содержание NO2 в ассоциированном соединении N O ”*" +  N 0 ^  • ( NN03)2 соответ
ствует 42%-ной концентрации двуокиси азота в растворе.

Скорость поглощения N O 2  растворами азотной кислоты изуча
лась нами с В. М. Каут, исследования проводили в орош аемой  
трубке. Константы скорости поглощения (в см1сек) определялись  
из уравнения:

Pg-P?
где р —средний радиус насадки, равный отношению свободного  

объема насадки к ее поверхности; 
т — время поглощения, сек\

Pg ^ Pg — парциальное давление окислов азота в газе на входе и на 
выходе из трубки, мм рт. ст.-,

—парциальное давление окислов азота над кислотой на 
входе и на выходе из трубки, мм рт. ст.

Зависимость константы скорости поглощ ения N O 2  чистой азот
ной кислотой от основных параметров процесса определяется урав
нением

Ig й =  1,655 +  0.3 Ig оу -  1,37 Ig 7 4 - 0,01492



0.5

где да —линейная скорость газа (в пределах 0,2—0,6 м1сек);
Г — температура (в пределах 263—283° К);
Z — концентрация азотной кислоты (в пределах 85— 98% ).

При увеличении содержания NO2 в растворе азотной кислоты 
скорость поглощения уменьшается.

Константы скорости k для 98%-ной азотной кислоты при линей
ной скорости газа w  — 0,4 м1сек можно определить из уравнений: 

при 0°С  !g (0,812- f e )  =  0 ,0 1 3 9 x -0,44 
при -1 0 °  С Ig (0,564- f e )  =  0 ,0 2 5 1 л :-1,018

где X — содержание NO2 в кислоте, вес.%-
Значения константы скорости поглощения NO2 растворами азот

ной кислоты приведены на рис. VIII-5 и в табл. 49.
При поглощении 98 % -ной азотной кислотой двуокиси азота из 

обычных нитрозных газов, полученных окислением ам миака воз
духом, при атмосферном давлении и — 10° С удается практически

довести содержание N O 2 в рас
творе до 30—32%, а при 0° С до 
26—28%.

Под давлением 6 ат содерж а
ние NO2 в растворе при 0° С 
можно довести до 36— 50%.

Отходящие после поглощения 
газы содержат не более 0,1— 
0,2% двуокиси азота, но насы
щены парами кислоты в соответ
ствии с их давлением при данной 
температуре (см. Приложение).

Во избежание потерь паров 
азотной кислоты с отходящими 
газами последние промывают в 
поглотительной бащне водой или 
разбавленной азотной кислотой, 
полученной в начале системы.

При поглощении окислов азота концентрированной азотной кис
лотой под давлением целесообразно вместо абсорбционной башни 
с насадкой применять абсорбционную колонну с ситчатыми тарел
ками. По данным В. М. Каут и И. Е. Воробьевой, степень абсорб-

Таблица 49. Значения к при ш =  0,4 л/се/с

Id"  0,3
сз ^

I| |

'''ч

ч
< \

ч
S X----

5 10 15 го 
Содержание NOj В растворе, бес. %

25

Рис. V III-5. Зависимость константы 
скорости поглощения двуокиси азота 
98%-ным раствором HNO3 от содер
ж ания N2O 4 в растворе при концен
трации NO2 в газе 1 0 % и линейной 

скорости газа 0,4 м!сек.

Температура ,
Значения k  ( в  см1сек) при содержании NO2 

в  9 8 % -Н О Й  азотной кислоте

0 ,3  »/о 5  «/о 10  »/о 15 % 2 0  о/о

10 0,430 0,335 0,240 0,130
0 0,455 0,385 0,310 0,230 0,125

- 1 0 0,480 0,435 0,390 0,330 0,240



ции окислов азота в Зтом случае будет определяться числом т а 
релок и поверхностью змеевиков для отвода тепла реакции. Сит- 
чатые тарелки имеют отверстия диаметром 2 мм, площадь свобод
ного сечения их равна 3,1%; расстояние между тарелками 0,3 м.

Процесс абсорбции проводили под давлением 4,9 ат, при линей
ной скорости газа 0,22 м!сек и температуре — 10° С. Д ля орошения 
колонны на верхнюю тарелку подавали 98%-ную азотную кислоту. 
Изменение содержания окислов азота в жидкой и газовой ф азах  
по высоте абсорбера показано на рис. VIII-6  и VIII-7.

Содержание N2O4 в растворе, Sec. %

Рис. V III-6. Содержание N2O 4 
в жидкости по высоте абсор

бера.
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Рис. VIII-7,. Содержание NO2 -I-N 2O 4 
(в пересчете на NOj) в газе по вы
соте абсорбера при поглощении их 
концентрированной азотной кислотой: 
I — по данным ан а л и з а  жидкой ф азы (в пере- 
счете на NO 2); 2 — по данн ы м  а нализа  

газов.

К. п. д. тарелок зависит от содержания окислов азота в рас
творе;

Концентрация NOj, % ..........................0 —1 1—6 6 —36
К. п. д............................................................ 0,7 0,45 0,35

По данным авторов, при скорости газа 0,22 м1сек для получе
ния раствора, содержащего до 51% NO 2, достаточно 19 ситчатых 
тарелок. Наибольшее количество тепла выделяется на средних т а 
релках.

6. СКОРОСТЬ ВЫДЕЛЕНИЯ о к и с л о в  АЗОТА 
ИЗ РАСТВОРА В АЗОТНОЙ КИСЛОТЕ

Окислы азота выделяют из их растворов в азотной кислоте путем 
нагревания. Протекающая при этом реакция

HNO3 • N O j =  HNO3 -f  NO2 -  Q

связана с поглощением тепла и смещается вправо с повышением 
температуры. В результате получают концентрированную азотную



кислоту, свободную от окислов азота, и газообразные окислы 
азота, которые при охлаждении конденсируются.

Л. И. Кузнецовым-Фетисовым исследованы парциальные д ав л е
ния компонентов паровой фазы (состоящей из двуокиси и четырех-

Таблица 50. П арциальны е давлени я паров  р  (в  м м  р т . ст .)  
над р астворам и  окислов а зо та  в H N O 3  при различном  давлении

Содер- 
жание 
N02 в 

раство
ре.

мол. %

Общее давление паров, м м  рт, ст.

760

’̂НЫОз >̂N02 ^N204

600 ,350

^HNOs ^N02 ^N204 PHNO3 "̂N02 ^N204

3
4 
6 
8

10
12
14
16
18
20
22
24
26
28
30
32
36

492
360
264
196
148
118
100
85
75
68
62
56
52
48
45
43
38

257
316
348
374
390
400
408
416
423
428
432
435
437
440
441
442
443

11
84

148
190
222
242
252
259
262
264
266
269
271
272
274
275 
279

340
264
212
172
139
114
96
84
75
67
61
56
51
46
42
38
31

252
284
306
317
327
336
342
348
353
357
360
363
366
368
369
370 
37-3

52
82

111
134
150
162
168
172
176
179
181
183
186
189
192
196

237
196
162
140
122
108
96
86
76
66
59
52
46
40
35
32
27

110
140
160
174
188
198
206
212
218
222
224
227
228
229
230
230
231

3
14
28
36
40
44
48
52
56
62
67
71
76
81
85
88
92

Таблица 51. Т ем пературы  кипения р астворов  окислов а зо та  в H N O 3  и 
со дер ж ан и е  окислов в п а р ах  при различном  давлении

Общее давление, м м  рт. ст.

Содержа
ние NO2 760 600 350

в рас
творе, темпера содержание темпера Содержание темпера содержаниевес. % тура NO2 + N2O4 тура N02 -I-N204 тура N0 2 -t-N204

кипения, в парах. кипения. в парах, кипения, в парах,
°С вес. % »С вес. % С вес. %

4 77 59 67 54 56 50
8 68 80 60 74 50 65

12 62 88 54 84 45 74
16 54 92 49 88 40 81
20 51 93 44 92 35 86
24 46 95 39 93 31 90
28 42 96 35 94 26 93
32 37 97 31 96 22 95
36 33 98 27 97 19 96
40 29 98 23 98 18 97
44 25 99 20 99 14 Два 98
49 24,5 99 20 99 14 слоя 98



окиси азота и азотной кислоты) над растворами окислов азота в 
азотной кислоте и определены температуры кипения растворов. 
Опыты проводились при 760, 600 и 350 м м  рт. ст. Результаты иссле
дований приведены в табл. 50 и 51.

И з данных табл. 50 видно, что по мере увеличения содержания 
окислов азота в растворе давление паров азотной кислоты сни
жается, а давление паров окислов азота возрастает. При содерж а
нии NO2 в растворе больше 10 м’ол.% парциальное давление паров 
азотной кислоты с уменьшением давления от 760 до 350 м м  рт. ст.

ю го 30 « 7  50
Концентраций NO» 
врастворе.мол %

Рис. V III-8. Парциальные давления 
паров окислов азота и азотной ки
слоты над растворами NO2 в азотной 

кислоте при температуре кипения:
/•— т е м п е р а т у р а  к ипени я; 2 — д а в л е н и е  па
ров NO2; 5 - д а в л е н и е  п а р о в  N 2O 4; 4 — д а 

вл е н и е  п а р о в  H N O 3 .

О 20' W SO во W0 
Концентрация "ЫОч в растворе, вес "М

Рис. V III-9. Диаграмма кипения ра
створов NO2 в азотной кислоте при 

различном давлении.

изменяется незначительно, тогда как общее давление паров окис
лов азота снижается довольно сильно. В связи с этим повышенное 
давление более благоприятно для разделения раствора на состав
ные части, однако оно обусловливает более высокие температуры 
кипения и, следовательно, способствует усиленной коррозии аппа
ратуры промышленных установок.

На рис. V III -8 показаны кривые парциального давления паров 
над растворами двуокиси азота в азотной кислоте при темпера
туре кипения и общем давлении 760 м м  рт. ст.

На рис. VI1I-9 представлена диаграмма кипения системы 
H N O 3— NO2 при 760, 600 и 350 м м  рт. ст.

Если нагревать азотную кислоту, содержащ ую  30% N O 2, она 
закипит при 760 м м  рт. ст. и температуре около 40° С и в  парах 
будет содержаться 96,5% окислов азота и 3,5% азотной кислоты.



п р и  концентрации NO2 выше 45% температура кипения раствора 
остается неизменной для каждого давления. При концентрациях 
NO2 выше 95% температура кипения понижается до точки кипения 
четырехокиси азота. Жидкость при этих концентрациях состоит из 
двух слоев: слоя азотной кислоты, насыщенной окислами азота, и 
слоя четырехокиси азота, насыщенного азотной кислотой.

При нагревании раствора, содержащего 80% окислов азота, 
до тех пор пока содержание окислов не достигнет 45%, раствор 
будет кипеть при постоянной температуре и выделять пары постоян
ного состава (около 100% окислов азота). После этого темпера
тура начнет повышаться и пары будут обогащаться азотной кис
лотой. Если довести, например, 10%-ный раствор до температуры 
кипения при давлении 760 мм рт. ст., то в парах будет находиться 
85% окислов азота и 15% азотной кислоты. При кипячении этого 
ж е раствора при 600 мм рт. ст. пары будут содержать 78% окис
лов азота и 22% азотной кислоты.

Процесс отгонки окислов азота из их раствора в азотной кис
лоте обычно проводят при температуре, близкой к 85° С, в колон
нах, выполненных из чистого алюминия, с тарелками или с насад
кой из колец. Свежий, охлажденный до 0° С раствор подают в 
верхнюю часть колонны; стекая вниз, раствор соприкасается на 
насадке с поднимающимися навстречу ему парами и нагревается 
путем теплообмена с ними, выделяя окислы азота и обогащаясь 
азотной кислотой. На выходе из колонны пары имеют температуру 
около 40° С и содержат до 97—98% окислов азота и 2— 3% азот
ной кислоты. Кислота, стекающая из колонны в холодильник, 
имеет температуру 85° С и содержит около 0,1% окислов азота. 
Колонну обогревают через рубашку либо при помощи нагрева
тельных паровых змеевиков.

В области повышенных температур скорость разложения рас
твора окислов азота в азотной кислоте очень велика. Следова
тельно, скорость удаления окислов из раствора (процесс отбелки) 
определяется в данном случае скоростью теплообмена.

Отгонку окислов азота можно рассматривать как исключи
тельно тепловой процесс, скорость которого определяется ско
ростью подвода тепла.

Во избежание потерь газов через неплотности в соединениях 
аппаратуры и коммуникаций колонны работают при небольшом 
разрежении. Полученные жидкие окислы азота можно хранить на 
складе в стальных резервуарах и перевозить по железной дороге 
обычным способом.

7. СКОРОСТЬ ВЗАИМОДЕЙСТВИЯ ЖИДКИХ ОКИСЛОВ АЗОТА С ВОДОЙ

Ж идкие окислы азота применяются прежде всего для непосред
ственного получения концентрированной азотной кислоты. Для 
этого их смешивают в определенной пропорции с водой и обраба
тывают чистым кислородом в автоклаве под давлением. При про



изводстве жидких окислов азота из нитрозных газов в качестве по
бочного продукта получается разбавленная азотная кислота, по
этому при составлении сырой смеси в автоклав вместо воды вво
дят разбавленную азотную кислоту. При этом азотная кислота не 
принимает участия в реакции, а окислы азота, вода и кислород 
вступают во взаимодействие. Суммарную реакцию можно пред
ставить в виде следующего уравнения:

2N2O4 +  О2 +  2НгО =  4HNO3

Получение концентрированной азотной кислоты, как отмеча
лось выше, связано с гидролизом четырехокиси азота (по мнению 
авторов, двуокиси азота) водой и образованием наряду с азотной 
азотистой кислоты, которая в концентрированных растворах ча
стично окисляется непосредственно в жидкой фазе, а в разбавлен
ных растворах преимущественно разлагается с выделением NO. 
Окись азота при окислении кислородом образует двуокись и че- 
тырехокись азота.

В зависимости от условий процесса взаимодействия жидких 
окислов азота с водными растворами азотной кислоты и кислоро
дом реакция, определяющая скорость процесса, может быть р а з 
личной. При небольшом давлении и высокой температуре реакцией, 
определяющей скорость, является окисление окиси азота или азо
тистой кислоты, при низкой температуре — разложение азотистой 
кислоты, при большом давлении кислорода и получении концен
трированных растворов азотной кислоты — скорость гидролиза 
окислов азота водой. В известной мере это подтверждается иссле
дованиями Г. Франка и В. Ширмера, разграничившими сферы пре
обладания реакций в зависимости от концентрации азотной кис
лоты в растворе.

На рис. VIII-IO приведена диаграмма, характеризую щ ая изме
нение концентрации HNO3 в зависимости от условий протекания 
реакций, определяющих скорость процесса при давлении 20  ат.

Реакция взаимодействия четырехокиси азота с водой уско
ряется с повышением содержания N2O 4 в растворе разбавленной 
азотной кислоты. Этим определяется необходимость поддерживать 
в растворе большой избыток N2O4 для ускорения реакции образо
вания концентрированной азотной кислоты.

Реакция разложения азотистой кислоты ускоряется с повыше
нием температуры и при хорошем перемешивании раствора.

Д о  последнего времени получение концентрированной азотной 
кислоты методом прямого синтеза проводили в автоклавах перио-' 
дического действия. Ниже приводятся данные, характеризующие 
этот процесс. Относительное увеличение скорости реакции с повы
шением давления, по практическ{1м данным, можно определить, 
пользуясь диаграммой, представленной на рис. V n i - l l .  Если при
нять скорость реакции при давлении 5 ат за единицу, то при 10 ат 
скорость реакции увеличивается в 2 раза, при 20 ат — в 3,8 раза 
и при 50 ат — в 5,3 раза. Увеличение давления свыше 50 ат мало



эффективно и связано с большими затратами энергии. О птималь
ная температура процесса, проводимого при 50 ат, находится в 
пределах 60—80° С.

Дальнейшее повышение температуры, хотя и способствует уве
личению скорости образования азотной кислоты, но приводит

Концентрация HNO3 
В растворе, Вес. %

Ркс, V III -10. Изменение концентрации азот
ной кислоты в смеси N2O4 +  Н2О +  HNO3 
при протекании промежуточных реакций 

в процессе образования HNO3:
/  — область преобладани я  реакции окисления окиси 
азота  кислородом в газовой фазе ; / /  —область 
п реобладания реак ци и  окисления азотистой кисло
ты: / / /  — область п реобладания  реакции гидролиза 
четырехокиси а зо та  или (по данным авторов) 

гидролиза двуокиси азота.

30 iO SO 
Общее давление 6 автоклаве, ат

Рис. V H M 1. Относительное 
изменение скорости реакции 
в автоклаве в зависимости от 

общего давления.

ISO

’^0

во

К усиливаюш,ейся короозии алюминиевого стакана автоклава и по
тере значительного количества окислов азота с отдувочными га

зами. Теоретическое повыше
ние температуры в ходе реак
ции показано на рис. VIII-12, 
практически температура в ав
токлаве повышается в зависи
мости от продолжительности 
операции на 10— 15% меньше, 
чем соответствует диаграмме.
Поэтому ж елательны й тем пе- 

Соаер>нанаеШО,ВомеоаЩО^^,0,Ч\т,,ко % р^^^М МОЖет ПОД-
дерл'сиваться за счет тепла ре
акции, правда, с известными 
ограничениями.

Как упоминалось выше,
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"чЧг К

f _

го ио 60 80 юо

Рис. V III -12. Теоретическое повышение 
температуры в автоклаве в зависимости 
от начального содерж ания HNO3 в смеси: 
/ —при эквимолекулярном отношении N2O 4 и 
НгО; 2 —при ЗОО/о-ном избытке N2O 4; 3 - п р и  

500/о-ном избытке  N2O 4. обычно для получения концен
трированной азотной кислоты 

из жидких окислов азота применяют не воду, а разбавленную 50— 
60%-ную азотную кислоту, образующуюся в холодильнике-конден
саторе и окислительных башнях. В случае использования нитроз- 
ных газов, выделенных при инверсии нитритных щелоков, употреб
ляют кислоту, полученную в цехе разбавленной азотной кислоты.



Поступающая в автоклав смесь H N O 3, N2O4 и Н 2О имеет темпера
туру около 0°С, поэтому в случае применения 50—60%-ной кис
лоты примерно с 40%-ным избытком четырехокиси азота по срав
нению с ее количеством, необходимым для связывания воды, со
держащейся в растворе, температура в автоклаве практически со
ставляет около 80° С.

Одним из наиболее важных и эффективных способов достиже
ния высокой производительности автоклава является увеличение 
избытка четырехокиси азота в смеси.

Л^инимальное мольное соотношение N2O4 : Н 2О составляет 1 : 1 ,  
весовое 9 2 : 1 8  =  5, 11: 1.  Увеличение этого соотношения способ
ствует возрастанию скорости реакции во много раз. Так, в первых 
установках, рассчитанных на получение 9 8 % -ной азотной кислоты, 
при соотношении N2O4 : Н2О  =  1 продолжительность операции под 
давлением 50 ат составляет 4— 6 ч. Введение избытка четырехокиси 
азота в количестве 42— 72% по отношению к теоретически необхо
димому (весовое соотношение N2O4 : Н2О =  6,2— 7,5), позволило в 
заводских условиях сократить до 30—60 мин продолжительность 
переработки сырой смеси в концентрированную азотную кис
лоту.

Ниже приведена продолжительность операции переработки в 
98%'Ную азотную кислоту смеси четырехокиси азота с 5 5 % -ной 
азотной кислотой в присутствии кислорода при 50 ат и 60—80° С;

Весовое отношение N2O 4 : Н2О ......................................  6,2 6,82 7,5 8,3 9,28
Избыток N2O 4 по отношению к теоргтическому, % 42 56 72 90 112
Продолжительность операции, м и н ..............................  200 70 30 15 6
Содержание N2O4 в автоклавной кислоте после

проведения операции, вес. % ....................................... 25 33,2 42,8 53,8 66,7

Увеличение избытка четырехокиси азота в смеси, подвергаемой 
переработке в концентрированную азотную кислоту, приводит 
к смещению равновесия реакции вправо и повышению скорости 
процесса. При большом избытке четырехокиси азота в смеси 
можно вести процесс в автоклавах при более низком давлении. 
Однако в этом случае уменьшается выработка концентрированной 
азотной кислоты за одну операцию и увеличиваются затраты на 
отгонку избыточной четырехокиси азота из продукционной кис
лоты, а также возрастает расход воды и холода на конденсацию 
избыточной ЫгОл.

В табл. 52 приведены количества избыточной четырехокиси 
азота в смеси в зависимости от соотношения N2O4 : Н 2О, в 
табл. 53 — расход тепла на отбелку кислоты и холода на конден
сацию четырехокиси азота.

Оптимальное соотношение N2O4 : Н 2О определяется минимумом 
расходов собственно на переработку окислов азота в концентриро
ванную азотную кислоту в автоклаве, на последующее выделение 
и конденсацию избыточного количества N2O4 в отбелочной колонне 
и конденсаторе. С учетом амортизационных отчислений и затрат



тепла и холода получим следующее соотношение общих расходов;
Соотношение N jO , : Н 2О ......................................  6,2 6,82 7,5 8,3 9,28
Условные затраты на 1 т продукции . . . .  1 0,78 0,865 0,955 1,1

Из приведенных данных следует, что оптимальное соотношение 
N2O4 и Н 2О, соответствующее минимальным затратам, равно 
6 ,8— 7,5.

В современных установках сырая смесь, поступающая в авто
клав, содержит 70—57% N2O4, 18—32% HNO3 и 12—8% Н 2О.

По мере возрастания концентрации продукционной кислоты об
щая скорость реакции быстро снижается. На рис. VIII-13 приве
дены данные, полученные нами с
В. И. Конвисаром, о скорости поглоще
ния кислорода в автоклавном процессе 
в зависимости от температуры и давле
ния при N2O4 : Н 2 0  =  5,36. Как видно из

Таблица 52. Состав сы зой смеси 
N 2 O 4 + H 2 O  +  H N O 3  и раствора, получаемого после 

переработки, в зависимости от соотношения 
N204:H20

(на 1 т 98% -ной азотной кислоты)

Таблица 53. Расход тепла 
на отгонку избыточной 
четырехокиси азота из 

продукционной кислоты и 
холода на конденсацию 

полученной четырехокиси 
азота 

(на 1 г 93 96-пой 
азотной кислоты)

Соотно
шение

N204;H.20

Сырая смесь, кг Полученный раствор, 
кг

HNO3 Н2О 02 N204 HNO3 Н2О N2O4

6,2 168 136 103 842 930 20 249
6,82 165 136 103 927 930 20 334
7,5 166 136 103 1023 980 20 430
8,3 166 136 103 1132 930 20 539
9,28 166 136 103 1262 980 20 669

Соотно
шение

N204:1120

Расход, к к а л

тепла на 
отгонку 

N2O4

холода на 
конденса
цию N2O4

6,2 84 250 78 040
6,82 99 050 93 780
7,5 115 950 111 840
8,3 135 500 132 530
9,28 158 400 156 820

диаграммы, повышение давления и температуры способствует зна
чительному увеличению скорости реакции.

Чем выше содержание HNO3 в продукционной кислоте, тем 
большее время необходимо затратить на проведение операции. 
Если вместо 90%-ной азотной кислоты получать 95%-ную, продол
жительность реакции увеличивается вдвое, при получении 98%-ной 
кислоты — в четыре раза.

Ниже приведены производственные данные о влиянии количе
ства пропускаемого через раствор кислорода и величины его пу
зырьков на скорость образования концентрированной азотной кис
лоты:

Расход кислорода на 100 г смеси, л / ч ..............................
Поверхность пузырьков кислорода, поступающего на

100 г смеси, с м ^ !ч ................................................................
Относитгльное изменение скорости реакции в авто 

клаве при содержании четырехокиси азота в смес

40%

4,5 15 40

865 2400 4650

0 26 0,96 1,9
0,12 0,52 1,24
0,06 0,34 0,80



Относительная скорость реакции, выраженная отношением 
—AN2O4/AT =  й, показана на рис. VIII-14. Как видно из приведен
ных выше данных и диаграммы, скорость образования кислоты в 
автоклаве находится в линейной зависимости от расхода кислорода 
(сплошные линии) и поверхности пузырьков газа (пунктирные л и 
нии). Особенно велико влияние поверхности пузырьков кислорода 
для смесей с небольншм избытком четырехокиси азота. Скорость 
взаимодействия кислорода с раствором N2O4 — Н 2О зависит также 
от интенсивности перемешивания. По данным А. Клеменса и

Рис. V II I -13. Скорость поглоще
ния кислорода растворами оки
слов азота в азотной кислоте в за 
висимости от температуры и д а 

вления (N2O4 : Н 2О =  5,36).
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кислорода, проходящего за 1 ч через ЮОг 

жидкости д абтонпаое

Рис. VIII-14. Зависимость скорости обра
зования HNO3 от количества пропускаемого 
кислорода и содерж ания четырехокиси 

азота в смеси.

И. Руппе, скорость поглощения кислорода раствором, содержащим 
10,5% NO2, 26,3% Н2О и 63,2% H N O 3, следующим образом зави 
сит от скорости воащения мешалки:

Скорость вращения мешалки, о б !м и н ...................... 500 1000 1500 2000
Скорость реакции [ — d G Q j d x ) ..................................  0,79 2,2 2,8 3,4

Повышение скорости реакции с увеличением поверхности пу
зырьков кислорода, пропускаемого через раствор N 2O 4 — Н 2О, свя
зано с большей скоростью окисления или разложения азотистой 
кислоты под действием интенсивного перемешивания и с возмож 
ным окислением окиси азота в жидкой фазе. На возможность про
текания процесса гетерогенного окисления растворенной окиси 
азота указывают данные о растворимости N 0  в азотной кис
лоте. По совместным исследованиям авторов и В. II. Конвисара,



растворимость окиси азота в 50—69%-ной азотной кислоте под д а 
влением 50 ат такова:

О 20 40 60 80

woo

Температура, ° С ................................................................
Коэффициенты растворимости N0

объем N 0  (приведенный к 20° С), поглощен
ный 1 объемом к и с л о т ы .................................. 1531 1516 1507 1318 907

число молей NO, поглощенной 1 моль HNO3 6,01 5,94 5,92 5,17 3,56

Растворение окиси азота в азотной кислоте, вероятно, сопро
вождается прямым восстановлением азотной кислоты до азотистой 
с выделением NO2, которая остается в растворе. Этот процесс 
можно описать следующей реакцией;

N O (r) +  HN 0 3 (p) =  HN0 2 (p) +  N 0 2 ( p ) - 20 ,l к д ж { - 4,8 ккал)

На рис. VIII-15 приведены коэффициенты скорости поглощения 
окиси азота 74,64%-ной азотной кислотой при 20° С. Примерно т а 
кое же значение имеют коэффициенты, отнесенные к 1 смР- пло
щади соприкосновения газа и жидкости. Опыты показывают, что

в результате обработки кислородом 
под давлением 50 ат 69% -ной азотной 
кислоты, насыщенной при 20° С окисью 
азота, получается 98%-ная азотная 
кислота. На основе этих данных нами 
был ранее рекомендован метод выде
ления окиси азота из газов путем р ас 
творения N 0  под давлением в р а з 
бавленной азотной кислоте и после
дующей обработки образовавшегося 
раствора кислородом с получением 
концентрированной азотной кислоты. 

Исходя из величин коэффициентов 
растворимости N 0  под давлением в 
азотной кислоте, можно сделать з а 
ключение о возможности окисления 

окиси азота в жидкой фазе и о большом значении для данного 
процесса величины пузырьков кислорода, пропускаемого через р ас
твор.

Авторы совместно с В. И. Конвисаром показали, что из раство
ров N2O4, N2O3, NO в азотной кислоте наибольшей скоростью об
разования концентриоованной азотной кислоты отличается раствор 
окиси азота. Процесс образования протекает по реакциям:

HNO3 • x N O  +  O .SxH jO  -f 0 ,75*02 =  HNO3 -Ь x H N O j 

H NO3 • N2O3 -Ь H jO  -f  О2 =  ЗНМОз 

H NO3 • N2O4 -f- H2O -f  0,502 =  3HNO3

Ниже, по нашим совместно с В. Т. Ефимовым, И. И. Л итви
ненко и В. В. Кутовым данным, приведено влияние расхода кис-

го 1*0

Время, т н

Рис. V1II-15. Коэффициент по
глощения N 0  в азотной ки
слоте (в см?' газа/сл<® кислоты).



лорода на концентрацию отбеленной кислоты, пoлyчae^IOЙ в авто
клаве с орошаемой насадкой на лабораторной установке:

Время
окисления,

мин

1,5
3.0
6.0

Увеличение расхода Ог сверх теоретически необходим ого

84
92
96

Концентрация H N O 3 , %

87.5 
94
97.5

91
95,5
98

92.5 
97
98.5

Эти данные получены при давлении 40 ат, температуре 75— 
80° С и соотношении N2O4 : Н2О =  7,53. В качестве насадки приме
няли кольца размером 10 X 10 X 3 мм.

Л. И. Кузнецов-Фетисов и Н. Н. Терпиловский предложили для 
ускорения процесса разложения азотистой кислоты применять уль
тразвуковые колебания. По их данным, скорость разложения 0,1 н. 
кислоты в ультразвуковом поле превышает скорость разложения 
кислоты в обычных условиях более чем в 10 раз. Частота ультра
звуковых колебаний в опытах составляла до 22 ООО гц, удельная 
акустическая мощность достигала 6 вт на 1 см^ поверхности излу
чения. С повышением концентрации кислоты ускоряющее действие 
ультразвуковых колебаний увеличивается. Кажущаяся энергия ак
тивации, подсчитанная для данного случая, была меньше энергии 
активации процесса разложения кислоты в обычных условиях. Ука
занные авторы считают, что эффект ультразвуковых колебаний 
аналогичен каталитическому действию.

Большое значение для повышения скорости превращения смеси 
в концентрированную азотную кислоту имеет чистота применяе
мого кислорода. Накапливающийся в автоклаве инертный газ 
(азот) понижает паоциальное давление кислорода, что приводит 
к снижению скорости реакции. Необходимость удаления части газа 
из автоклава для отвода инертных газов связана с потерями боль
шого количества окислов азота и азотной кислоты. По этой же при
чине в автоклавном процессе не применяют воздух. Повышение 
давления и снижение температуры будут способствовать уменьше
нию потерь парообразных окислов азота, уносимых из авто
клава.

Основной статьей затрат при получении концентрированной 
азотной кислоты методом прямого синтеза является расход кисло
рода. Теоретический расход кислорода в производстве концентри
рованной азотной кислоты (на 1 т HNO3) составляет: при окисле
нии аммиака 712 м ,̂ при окислении окиси азота 267 м ,̂ при окисле
нии четырехокиси азота 89 м .̂ Вследствие высокой стоимости кис
лорода прямое окисление аммиака кислородом применяется 
редко.



процесс, проводимый в автоклаве периодического действия, 
складывается из следующих операций;

Операции Продолжительность,
мин

Наполнение а в ток л а в а ........................... 20—25
Повышение давления кислорода до

рабочего давлен и я ...............................  30 — 60
Проведение реакции ...............................  60—90
В ывод полученной кислоты из ав

токлава ...................................................... 20 — 30
Снижение д а в л е н и я ...............................  20—40

Таким образом, продолжительность собственно реакции состав
ляет 1 — 1,5 ч при общей продолжительности всех операций 
около 4 ч.

Из приведенных данных видно, что периодический автоклавный 
процесс малопроизводителен и неэкономичен. Переход на непре
рывную схему, даже при использовании старой несовершенной кон
струкции автоклава, позволит, как показала практика, значительно 
интенсифицировать процесс переработки окислов азота в концен
трированную азотную кислоту.

Скорость образования концентрированной азотной кислоты из 
растворов, содержащих 75— 94%-ную азотную кислоту и жидкую 
четырехокись азота, определяется, по Г. Франку и В. Ширмеру, 
скоростью окисления азотистой кислоты. Исходя из реакций

2N2O4 +  2НгО = 2HN03 + 2НМ0 г 
2HNO2 +  О2 =  2HNO3

скорость процесса выражается уравнением:

^<^N204 _ , ^ 2  ^ ко4 '^ Н гО
л  *̂ ĤN02 - 7 2

^-НЫОз

Величины имеют следующие значения:

Давление О 2 при 80°С , а г .......................3 10 15 20 30 40
................................................................0,75 2,08 2,8D 4,05 6,7 7,8

Температура, ° С ............................................. 30 40 50 60 70 80
feC^NOj при ат ........................................0,14 0,26 0,45 0,79 1,35 2,3

При более концентрированных растворах константы скорости 
реакции значительно изменяются, скорость процесса определяется 
скоростью гидролиза четырехокиси азота.

Авторы совместно с В. Т. Ефимовым изучали процесс взаимо
действия жидкой N2O4 с азотной кислотой в автоклаве непрерыв
ного действия. Поиннипиальной особенностью автоклава непре
рывного действия является наличие в нем тарелок колпачкового 
или ситчатого типа с переливными трубками, работающих по прин
ципу противотока, с развитой окислительной поверхностью и нали
чие свободного объема между тарелками.



Автоклав, в котором проводился изучавшийся процесс, имел 
следующие характеоистики:

Д иаметр тарелок, м м ............................................. 80
Диаметр колпачков, м м ........................................  38
Расстояние меж ду тарелками, м м ..................  80
Высота слоя жидкости на тарелках, мм . . 20

Расход кислорода в автоклаве в 1,5 раза превышал теоретиче
ский расход.

При создании развитого окислительного объема в большом из
бытке четырехокиси азота в смеси и при относительно высокой 
температуре скорость процесса, по нашему мнению, определяется 
скоростью гидролиза двуокиси азота водой:

2NO2 (р) 4- Н2О (ж ) =  HNO3 (р) -ь HNO2 (р)

Если на скорость реакции сильно влияет скорость окисления 
N 0 или HNO2, то их количество в известной мере будет пропор
ционально количеству NO2 и HjO. В соответствии с этим кинетиче
ское уравнение процесса взаимодействия жидких окислов азота, 
воды и кислорода можно представить в следующем виде;

"̂ N̂02 _  , ̂ 2— «L. к“  N02  ̂Н2О

- k ( a - x Y ( b - x )
d t

где т —время, мин\
X — изменение количества воды за время т;

2 а — начальная концентрация NO2, моль/л раствора;
—начальное содержание воды в растворе, моль1л.

Принимая во внимание, что в растворе всегда находится избы
точное количество окислов азота по сравнению со стехиометриче- 
ским количеством, можно, согласно приведенной выше реакции, 
вместо переменной х  ввести в формулу величину из уравнения

Ь
х  =  — а 

а

где а  — степень превращения Н2О в HNO3, доли едницы.
Тогда интегральное уравнение скорости реакции примет следую

щий вид:

1
x ( a ~ b f

t -  А
, а “  ( а - Ь ) а  
In

1 — а ( а
- - а  а

(V III , I)

Степень превращения Н2О в HNO3, т. е. величина а, была опре
делена как разность между начальным и конечным количеством 
воды, отнесенная к ее начальному количеству.

Изменение концентрации азотной кислоты в автоклавной 
жидкости во времени и в зависимости от числа тарелок иллюстри
руется графиком, изображенным на рис. VHI-16.



Значения констант скорости реакции взаимодействия жидкой 
четырехокиси азота с водными растворами азотной кислоты и кис
лородом приведены на рис. VIII-17.

Для определения константы скорости реакции можно восполь
зоваться эмпирическими уравнениями (в которых Р — давление в 
автоклаве, ат; t — температура, °С):

п р и б о р е  f t - 103 =  0 ,1 8 P - 1,2
при 70° С 103 =  0 ,1 8 Р -0 ,3
при 90° С f e - 103 =  0,18Р-Ь6,18
при 50 аг ft • 103 =  32,35 -  0,872/ -f  0,00733/2
при 25 аг fe • 10=* =  27,11 -  0,8 \2t - f  0,00734(2
при 10 аг /г • 103 =  23,87 -  0,81И -1- 0,00703/2

Зависимость константы скорости реакции [в л̂ 1 (моль^ ■ мин)] от 
расхода кислорода в реакторе с орошаемой насадкой при 75— 80° С

Vucjjo тарелок

Рис. VI1I-16. Изменение концентрации азот
ной кислоты в автоклаве в зависимости от 
числа тарелок и времени при 50 ат и 70° С:
/  -  при N2O 4 : Н2О =  5, и : 2 -  при N2O 4 : Н 2О =  7.6;

3 - п р и  N2O 4 : Н 2 0  =  10,2.

И соотношении N2O 4 : Н2О — 7,53 может быть выражена уравне
ниями;

при 40 аг k - 103 =  3,06Q°’®‘ ® 

при 25 ат k -  103 =  2,887Q°•^^^

где Q показывает, во сколько раз увеличено количество кислорода 
против стехиометрически необходимого (1, 4, 8 и 12 раз).

Приведенные данные позволяют проанализировать влияние на 
процесс взаимодействия жидких окислов азота, воды и кислорода 
таких важных факторов, как температура, давление и соотношение 
N2O4 : Н2О в растворе.



проведенные в заводских условиях испытания автоклава непре
рывного действия с колпачковыми тарелками показали возмож
ность повышения его производительности в 4— 8 раз по сравнению

Рис. V IИ -17. Константы скорости 
реакции взаимодействия жидкой 
четырехокиси азота с  водными рас
творами азотной кислоты и кисло
родом при различных температурах 

и давлениях.
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Рис. V III-18. Зависимость концен
трации автоклавной кислоты от с о о т 
ношения N 2O 4 : Н2О и давления в авто
клаве с затопленной насадкой (тем 
пература 70° С, число тарелок П ).

с производительностью аппаратов периодического действия при 
значительно меньшем расходе кислорода. Увеличивая поверхность 
соприкосновения жидкости с кис
лородом, можно повысить ско
рость процесса в автоклаве еще 
в несколько раз. Представляется 
возможным вести процесс при бо
лее низком давлении и более вы
сокой температуре.

В настояш,ее время в про
мышленности получили распро
странение автоклавы, заполнен
ные раствором, причем наличие 
насадки способствует лучшему 
распределению кислорода, барбо- 
тирующего через слой раствора.

Зависимость концентрации 
получаемой кислоты от соотно
шения N2O4 : Н2О и давления, по 
данным К. Т. Коженовой и
М. А. Миниовича, приведена на рис. У1П-18. Практические резуль
таты показывают, что концентрация окислов азота в сырой смеси 
в большей степени влияет на скорость процесса, чем повышение 
давления.

Концентрации НЫОз,%

Рис. V III-19. Влияние типа за то 
пленной насадки автоклава на про
цесс кислотообразования (давление 
процесса 50 ат, температура 70° С): 
/  — насадка из колец Рашига +  4 тарелки; 
2 — насадка из 6 тарелок;

11 тарелок.
3 — насадка из



На рис. VIII-19 приведено влияние типа затопленной насадки 
автоклава на процесс образования кислоты (по данным К- Т. Ко- 
женовой и М. А. Миниовича).

Рис. V III-20. А втоклав пле
ночного типа:

/  — реакционный стакан ; 2 — обе
чайка; 5 — алюминиевые кольца; 
4 — опорные реш етки; 5 — напра

вляющие трубы .

’Ь т  
Плотность орошения, m̂ /(m‘-q)

Рис. VIII-21. Зависи.мость удельной 
производительности автоклава с оро
шаемой поверхностью  от плотности 
орошения (концентрация продукции 
98 — 99% , соотнош ение Ы2 0 4 :Н г 0 =  

=  7,8 —8,9, давление 40 ат).

Рис. VIII-22. Зависимость константы 
скорости реакции от давления (тем 

пература 9Э“ С, отношение 
N2O4 : Н 2О =  8 8,5).

§

I

Г

7 8 3 Ю 
Отношение N2O4/H 3O

Рис. VIII-23. 
концентрации 
слоты йт 
N2O, : HjO

Зависимость 
азотной ки- 
соотношения 
(температура

85 —90° С, давление 40 ат).

Нами совместно с В. Т. Ефимовым, И. И. Литвиненко, 
В. И. Алексеевым и др., как указывалось выше, предложен реактор 
тарельчатого, колпачкового или ситчатого типа с переливными



трубками и окислительным пространством между тарелками, ко
торый оказался эффективнее автоклава с затопленной насадкой.

Исследования показали, что большое значение для образова
ния азотной кислоты имеет поверхность контакта жидкости и кис
лорода. На этом основании был предлол<ен и испытан автоклав 
с кольцевой насадкой, по которой сырая смесь стекала в виде 
пленки. Насадка не была погружена в жидкость, а находилась 
в среде кислорода. В результате значительно увеличилась поверх
ность контакта раствора с кислородом, улучшились условия диф
фузии кислорода в жидкость и окисления азотистой кислоты и по
высилась скорость обоазования азотной кислоты. Схема такого ав
токлава приведена на рис. У П 1-20 ,

При давлении 40 аг, соотношении N2 0 4 :H 20  =  8,1— 8,7 и вре
мени пребывания раствора в автоклаве 17 мин получали 98,7— 
99,2%-чую азотную кислоту, а при 25 аг и в тех же условиях 
98,4%-ную кислоту. Расход кислорода составлял на 1 т азотной 
кислоты 110— 120 м .̂ Производительность автоклава пленочного 
типа при одинаковых условиях работы была на 25— 30% выше, чем 
автоклава с затопленной насадкой. Зависимость удельной произво
дительности автоклава от плотности орошения приведена на 
рис. Vni-21.

На рис. V n i-22  показана зависимость константы скорости реак
ции от давления и на рис. У1П-23 влияние соотношения N2O4 и 
Н2О иа концентрацию азотной кислоты.

При одинаковых давлении и соотношении N2O4 : Н2О константа 
скорости реакции, рассчитанная по уравнению (VIII, I), в колонне 
пленочного типа примерно в 2 раза больше, чем в автоклаве с за
топленной насадкой. Так, при 26 ат и соотноп1ении N2O 4 ; Н2О — 
=  8,5 эти константы соответственно равны 2,13- и 0,974- 10" ,̂ 
а при 40 ат и N2O4 : Н2О =  7,6 они составляют 3 ,0 5 - Ю"  ̂ и
1,55- 10-3.

Зависимость константы скорости реакции от давления при тем
пературе процесса 90° С и соотношении N2O4 : Н2О =  8— 8,5 опре
деляется уравнением:

fe-103 =  0 ,6 32 P -f 0,8

Увеличение расхода кислорода от 113 до 181 на I т моногид
рата HNO3 способствует повышению скорости образования 9 8— 
99% 'Н ой азотной кислоты еще в 1,57 раза. Таким образом, реак
тор типа колонны с орошаемой насадкой является более эффектив
ным, чем обычного типа автоклав с затопленной насадкой.

8. ПРОИЗВОДСТВО КОНЦЕНТРИРОВАННОЙ АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ 
ИЗ НИТРОЗНЫХ ГАЗОВ, ПОЛУЧЕННЫХ ПРИ АТМОСФЕРНОМ ДАВЛЕНИИ

В настоящее время распространен способ производства концентри
рованной азотной кислоты из нитрозных газов, полученных окис
лением аммиака воздухом. В схеме, показанной на рис. V1II-24, 
аммиак окисляется воздухом в таких же условиях, что и в схеме
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производства разбавленной азотной кислоты при атмосферном даВ" 
лении. Концентрация в смеси поддерживается в пределах 10—
11,5%.

Для отделения от нитрозных газов избытка реакционной воды 
газы пропускают через скоростной холодильник 2, в котором их 
температура снижается с 200 до 34— 40° С. Для предотвращения 
окисления нитрозных газов скоростной холодильник обычно мон
тируют непосредственно за паровым котлом без промежуточной 
соединительной коммуникации.

В скоростном холодильнике отделяется 2— 3%-ная азотная кис
лота, которая в последующих стадиях процесса не участвует. 
После холодильника слабо окисленные иитрозные газы (отношение 
окислов азота к воде составляет 5,1 : 1) поступают в газовый хо
лодильник 9. Здесь выделяется 25— 35%-ная кислота, которая по
ступает в смеситель сырой смеси 20, а иитрозные газы при помощи 
вентилятора 4 подаются в две последовательно включенные окис
лительные башни 5, работающие под давлением до 1400 мм вод. ст. 
Тепло реакции окисления окиси азота отводится циркулирующей 
через водяные холодильники 6 кислотой, которая образуется в 
башне в результате частичной конденсации паров воды. Концен
трация азотной кислоты в первой башне достигает 50— 55%, во 
второй 60— 62%. Из первой башни кислота передается во вторую, 
а из второй отводится в смеситель 20.

Для окисления окиси азота на 93% удельный окислительный 
объем может быть 11,5 на 1 т HNO3 в сутки. Если вместо двух 
башен ставить три с тем же удельным объемом, степень окисления 
газов будет выше 93%. С точки зрения расхода кислорода введе
ние в цикл третьей башни выгодно, однако это связано с дополни- 
гельными расходами нержавеющей стали.

На некоторых заводах перед окислительными башнями устанав
ливают промывную башню для улавливания из газов неокислив- 
шегося аммиака и опасных для производства нитратов и нитритов 
аммония.

Дальнейшее окисление N 0  проводят 9 8 % -ной азотной кислотой 
в доокислителе 8, поичем количество кислоты должно быть таким, 
чтобы отходящая кислота содержала не более 75% HNO3.

Азотная кислота после доокислителя также собирается в смеси- 
геле 20. Окисленные иитрозные газы охлаждаются рассолом в труб
чатом холодильнике 9 до — 10°С и поступают в башню 10 на по
глощение 98%-ной азотной кислотой.

Процесс поглощения двуокиси азота проводится в три ступени 
при температуре около — 10° С. В первой ступени колонны цирку
лирует кислота, содержащая до 30% двуокиси азота, во второй — 
до 20, в третьей — до 10% NO2. В верхнюю часть колонны по
дается свежая, предварительно охлажденная до — 10° С азотная 
кислота. Тепло, выделяющееся при растворении окислов азота, от
водится в холодильниках II.



Каждая ступень поглощения в колонне имеет два слоя насадки 
верхний слой орошается перетекающим раствором, нижний — рас 
твором, циркулирующим при помощи насосов. Раствор азотно! 
кислоты, насыщенный двуокисью азота, отводится из нижней сту 
пени в отбелочную колонну 14, отходящие газы — в башню 13, гд( 
промываются разбавленной азотной кислотой, поступающей из хо 
лодильника 3. Кислота предварительно отбеливается от раство 
ренных окислов азота продувкой воздухом.

Рис. V III-25. Общий вид автоклавного отделения.

Промывная башня 13 работает без охлаждения. За счет погло 
щения паров кислоты и частично двуокиси азота кислота концен 
трируется до содержания -^40% HNO3 и отводится в смесител! 
сырой смеси. Окончательно газ промывается водой в башне 13 нг 
верхнем слое насадки. Разбавленная кислота после промывки вы 
водится из системы.

При нагревании раствора окислов азота в азотной кислоте i 
отбелочной колонне 14, снабженной паровой рубашкой, OTroHHeTCf 
чистая двуокись азота. Азотная кислота после охлаждения в хо 
лодильнике 16 собирается в сборник 17, откуда часть ее отводитс5 
на склад в качестве товарного продукта, а остальное количестве 
возвращается в цикл для поглощения NO2 из газов. Двуокис! 
азота после отбелочной колонны 14 охлаждается до 40° С в хо 
лодильнике 15. Образующийся конденсат— азотная кислота в виде 
флегмы поступает на орошение отбелочной колонны 14.

Затем окислы азота охлаждаются примерно до 20° С водой е 
первом холодильнике 18 и рассолом до — 8° С во втором холодилЬ'



нике 19. Жидкая четырехокись азота направляется в смеситель 20, 
сюда же поступает разбавленная азотная кислота. Смесь насосом 
(периодически или непрерывно) подается в автоклав 22, где взаи
модействует с кислородом, поступающим при помощи компрес
сора 23 через буферный баллон при 40— 50 атм.

Полученная в автоклаве кислота содержит около 25% избыточ
ной четырехокиси азота. Раствор собирается в баке 25 и отбели
вается в колонне 14. Все выделяющиеся из сборников нитрозные 
газы, а такл<е продувочные газы присоединяются к нитрозным га
зам перед вентилятором 4.

Общий вид автоклавного отделения показан на рис. VI1I-25. 
Азотная 75%-ная кислота из доокислителя (см. рис. VH1-28) пере
рабатывается в автоклаве в 98%-ную. Это связано с увеличением 
нагрузки на автоклавы примерно в 1,5 раза. Из всего количества 
кислоты, получаемой в автоклаве, около 0,2 т (на 1 г выработки) 
расходуется на окисление окиси азота. Если суммарный расход 
кислорода на 1 т товарной продукции составляет 140— 150 м ,̂ то 
из них 89 расходуется на окисление нитрозпых газов.

По практическим данным расходные коэффициенты и количе
ство отходов составляют:

На 1 т HN0 3  На 1 т N

Аммиак, т ...................... .... 0,294 1,34
Электроэнергия, кет ■ ц . . . . 270 I 220
Кислород, ...............................  150 675
Вода, ........................................  190 863

Платина, г .................................... 0,05 0,225
Холод, к к а л .................................... 400 ООО 1 820 ООО
Количество пара в отходах,

Г к а л .............................................  0,13 0,61

Инженер И. П. Сидоров разработал насос оригинальной кон
струкции *, применение которого дает возможность организовать 
непрерывный процесс работы автоклава под давлением до 50 атм.

На рис. VIII-26 показана схема подачи сырой смеси в реактор 
двухкамерным насосом системы Сидорова. Сущность ее сводится 
к следующему.

Сырая смесь из сборника через фильтр 1 и газоотделитель 2 
поступает в первую камеру агрегата, представляющего собой 
скальчатый насос с дифференциальным поршнем. В первой камере 
поршень имеет меньший диаметр, во второй камере больший. Пер
вая камера отделяется от второй направляющей перегородкой 7 
с пришлифованным сальником. Вторая камера насоса перекачи
вает менее агрессивную жидкость — 40— 50%-ную азотную кис
лоту, поэтому для второй камеры значительно проще изготовить 
сальник, надежно работающий даже при перепаде давления до 
50 ат. Таким образом, вторая камера является защитной и выпол
няет роль своеобразного сальника для первой камеры.

* Авт. свид. СССР 101990, 6/ХИ 1955 г.



Противодавление после обеих камер, а следовательно, и давле
ние внутри них, одинаково, поэтому переток жидкости из камеры 
в камеру исключается в любом направлении. Отсюда ясно, что 
внутренний сальник работает в облегченных условиях (перепад 
давления равен нулю) и должен быть не столько плотным, сколько 
кислотостойким. В соответствии с приведенной схемой работы во 
вторую камеру можно подавать 2—3%-ную азотную кислоту или 
даже чистую воду без опасения разбавить ими жидкие окислы 
азота или потерять часть кислой смеси с циркулирующей водой.

Рис. V1II-26. Схема подачи раствора двухкамерным насосом системы И. П. Си
дорова в автоклав непрерывного действия;

/  — фильтр для ж идкости; 5 — газоотделитель; 3 — газовые колпаки;  ̂— обратный клапан; 
5 — баллон азота; «  — предохранительные клапаны; 7 — направляющая перегородка с сальником;

в — буферный сборник кислоты.

Из первой камеры кислая смесь под давлением 50 ат направ
ляется в реактор-автоклав по линии, на которой установлен газо
вый колпак 3, предназначенный для смягчения толчков, неизбеж
ных при поршневом насосе. Газовая подушка создается азотом, по
даваемым из баллона 5. На линии выхода разбавленной азотной 
кислоты из второй камеры стоит второй газовый колпак 5, в кото
рый азот поступает из того же баллона 5. Пройдя дроссельный 
вентиль, где давление кислоты снижается с 50 до 1 ат, она возвра
щается в сборник 8 и снова поступает во всасывающий патрубок. 
Во избежание перегрева разбавленной кислоты за счет тепла, вы
деляющегося при трении деталей насоса, буферный сборник 8 
охлаждается волой.

Для соблюдения санитарных условий труда в цехе и повыше
ния надежности работы насоса к внешнему сальнику второй ка
зн



меры присоединяют вакуум-насос. Благодаря этому небольшие 
количества паров азотной кислоты, которые могут пройти через 
сальник, не проникают в воздух производственного помещения, а 
собираются и B03BpamaiOtcH в производственный цикл.

Другой вариант работы насоса предложен Г. Б. Симоновым и 
К. Т. Коженовой *. Если закрыть дроссельный вентиль на линии 
разбавленной азотной кислоты и открыть вентиль на трубопроводе, 
соединяющем линию азотной кислоты с линией сырой смеси (на 
рис. показано пунктиром), то компоненты будут поступать из обеих 
камер в автоклав одновременно. При этом первая камера будет 
перекачивать чистые окислы азота или раствор N2O4 в концентри
рованной азотной кислоте, а вторая камера во всех случаях будет 
подавать разбавленную азотную кислоту соответствующей кон
центрации.

При установившемся режиме работы цеха всю кислоту, выде
ляющуюся в газовом холодильнике, окислительных башнях, до- 
окислителе и промывной башне, можно собирать в один сборник; 
в другую емкость будут поступать жидкие окислы азота. С по
мощью двухкамерного насоса их одновременно подают в реактор 
непрерывного действия, при этом жидкая четырехокись азота бу
дет перекачиваться первой камерой насоса, азотная кислота — 
второй.

При такой схеме значительно упрощается аппаратура и интен
сифицируется процесс образования кислоты, а также отпадает не
обходимость в смесителях периодического действия и сокращается 
количество реакторов-автоклавов. Кроме того, процесс легко авто
матизируется с помощью небольшого количества регулирующих 
приборов. Размеры обеих камер можно подобрать таким образом, 
чтобы жидкие компоненты подавались в требуемом объеме или 
при помощи байпасов можно было регулировать производитель
ность любой камеры насоса в нужных пределах.

9. АППАРАТУРА И ПОКАЗАТЕЛИ РАБОТЫ УСТАНОВКИ 
ДЛЯ НЕПОСРЕДСТВЕННОГО ПОЛУЧЕНИЯ 
КОНЦЕНТРИРОВАННОЙ АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ

Скоростной газовый холодильник, изображенный на рис. VHI-27, 
представляет собой трубчатку, состоящую из труб диаметром 
21 мм и длиной 3000 мм в количестве 1639 шт. с поверхностью 
теплообмена 325 м .̂ Верхний входной штуцер холодильника при
соединяется непосредственно к штуцеру котла-утилизатора. Пучок 
труб заключен в кожух диаметром 1800 мм. Общая высота холо
дильника 5925 мм. Горячие нитрозные газы проходят по трубкам 
противотоком воде и охлаждаются с 200 до 35° С, при этом 
вода в межтрубном пространстве нагревается от 20 до 30° С.

* Авт. свид. СССР 118175, 9/V1 1958 г.; Бюлл. изобр., № 4 (1959).



Продолжительность пребывания газов в трубках холодильника в 
пределах 0,1— ^,2 сек. Удельная поверхность теплообмена равна 
примерно 4 м̂ !т HNO3 в сутки.

Холодильник-конденсатор, устанавливаемый после скоростного 
холодильника, представляет собой пучок труб диаметром 50 мм, 
заключенных в кожух с проточной водой. Удельная поверхность 
холодильника ~ 2 ,5  м !̂т HNO3 в сутки; концентрация конденсата 
25— 35% HNO.,.

Рис. V III-27. Скоростной газовый холодильник.

Окислительные башни устанавливаются из расчета удельного 
объема ~ 1 1 ,5  м̂ 1т HNO3. Конструкция окислительной башни ни 
чем не отличается от конструкций абсорбционных колонн, рабо
тающих при атмосферном давлении (см. рис. V4-6). Башни имеют 
насадку из колец, плотность орошения башни 8— 10 м^1{м^-ч). При 
окислительных башнях ставят кислотные холодильники — обыч
ные трубчатки, охлаждаемые проточной водой, с удельной поверх
ностью ~ 3  м̂ 1т HNO3 в сутки.

Д оокислитель  (рис. VHl-28) представляет собой башню диа
метром 2250 мм и высотой цилиндрической части 7500 мм. Башня 
выполняется из кислотоупорной стали, стенки в месте ввода и 
распределения концентрированной азотной кислоты футеровань



Нитрозные
газы
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Нитрозные
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Кислота

Рис. VIII-28. Доокислнтель:
/  — кож ух; 2 — насадка: 3 — футеровка (ли
стовой  алюминий); 4 — лаз; 5 — решетка; 
g - с л о й  колец для улавливания брызг, 

7  — разбрызгиватель.

Рис. V I I I -29. К онденсатор окислов 
азота:

/ - к о ж у х ;  2 - т р у б ы ;  3 - линия разъема к о 
ж уха; 4 — отделитель ж идкости.



в промывную 
башню

алюминием. Насадка располагается в башне двумя слоями: в ниж
нем протекает реакция окисления окиси азота, верхний служит 
брызгоотделителем. Удельный объем доокислителя составляет 
~ 0 ,3  M^jr HNO3 в сутки. Поверхность теплообмена газового холо

дильника, устанавливаемого после до- 
окисления, равна примерно 3 HNO3 
в сутки.

Конденсатор окислов азота изготов
ляется из 255 труб диаметром 32 мм 
(рис. VIII-29). Длина труб около 
6500 мм, поверхность охлаждения 175^^, 
удельная поверхность теплообмена 
-~3,5 м̂ 1т HNO3 в сутки. Трубы и труб
ные решетки выполняются из 99,5%-ного 
алюминия. Трубчатка заключена в сталь
ной кожух диаметром 920 мм и высо
той 8000 мм. Нижняя камера конденса
тора является сепаратором. Для облег
чения чистки аппарата кожух делают 
разъемным.

Колонна для поглощения окислов а зо 
та. Для поглощения окислов азота охла
жденной концентрированной азотной кис
лотой служит сварная трехступенчатая 
колонна, показанная на рис. VIII-30. 
Аппарат изготавливается из алюминия 
диаметром 2100 мм, высотой 18 000 мм и 
с удельным объемом 1,25 м̂ 1т HNO3 в 
сутки. В центре горловины имеются две 
внутренние перегородки, которые пере
крыты зонтами для перехода газов и раз
деляют колонну на три части (ступени 
поглощения). В каждой ступени имеется 
два слоя кольцевой насадки, из которых 
верхний орошается кислоюй, стекающей 
самотеком с предыдущей ступени, а ниж
ний — кислотой, циркулирующей при по
мощи насоса и проходящей через рас
сольный холодильник. Газ последова
тельно проходит все три ступени снизу 
вверх; кислота, предварительно охла
жденная до — 10° С, подается на ороше

ние верхней ступени. Концентрация окислов азота в кислоте со 
ставляет 28— 30%. Поверхность теплообмена выносных рассольных 
холодильников составляет 1,8 м̂ 1т HNO3 в сутки.

Промывная башня устанавливается после поглотительной ко
лонны. Она изготовляется из нержавеющей стали и имеет удель
ный объем 0,55 м̂ 1т HNO3 в сутки.

Нитрозньк

i!? HNO3

Рис. VIII-30. Колонна для 
поглощения окислов азота 
концентрированной азотньй 

кислотой.



Отбелочная колонна. Для разделения 
полученного раствора на азотную кис
лоту и окислы азота применяются отбе- 
яочные колонны насадочного типа и та
рельчатые.

Т а р е л ь ч а т а я  к о л о н н а  (рис. 
VI11-31) состоит из двух алюминиевых 
цельнотянутых (высокой чистоты) труб 
диаметром 345 мм, соединенных фланца
ми. В верхней трубе высотой 2670 мм 
расположены семь тарелок. Труба за
ключена в стальную рубашку диаметром 
410 мм для обогрева паром и покрыта 
изоляционным слоем толщиной 40 мм. 
Расстояние между тарелками равно 
325 мм. Перетекающая через край кар
мана кислота попадает на колпак, пере
крывающий тарелку, и по нему стекает в 
кольцевой карман между тарелкой и 
стенкой колонны.

В верхней трубе высотой 2100 мм 
имеются чередующиеся полутарелки, по 
которым кислота перетекает в виде тон
кого слоя каскадного потока. Эта часть 
колонны работает как дефлегматор и не 
обогревается. Продолжительность рабо
ты аппарата не превыщает одного 
года.

К о л о н н а  н а с а д о ч н о г о  т и п а  
представляет собой алюминиевый ци
линдр с насадкой. Диаметр колонны 
1000 мм, высота 7000 мм. Нижняя часть 
колонны — кипятильник с двумя секция
ми нагревательных труб. Азотная кисло
та из автоклава подается в верхнюю 
часть насадки и, стекая по ней, обмени
вается теплом с идущими навстречу кис
лоте окислами азота. Далее кислота по
ступает в кипятильник, где из нее уда-

Рис. VIII-31. Отбелочная колонна;
/ — стальная рубашка; 2 — нагревательная часть с тарел
ками; 3 — тарелки; 4 — теплообменная часть с каскадными 
тарелками; 5 — каскадные полутарелки; 6 — уплотнения. 1нКОз

ляются растворенные окислы азота, и стекает через нижний шту
цер при температуре ~ 8 5 °С .  Газообразные окислы азота (темпе
ратура ~ 6 0 ° С )  отводятся через верхний штуцер.



Колонна насадочного типа проще в изготовлении и сборке и б о 
лее надежна в эксплуатации, чем тарельчатая. Поверхность на
грева этой колонны составляет около 0,3 м̂ 1т HNO3 в сутки, по
верхность теплообмена в конденсаторах для охлаждения выделен
ных окислов азота — примерно 3,5 м̂ 1т HNO3 в сутки. Первый кон
денсатор охлаждается водой, второй рассолом.

Смеситель. Сырая смесь, содержащая воду, жидкие окислы 
азота и азотную кислоту, может расслаиваться, поэтому перед по
дачей в автоклав ее перемешивают. Роль промежуточного сбор- 
ника-смесителя выполняет аппарат, изображенный на рис. УП1-32.

Диаметр аппарата 2200 мм, высоте 
цилиндрической части 1830 мм. Ре
дуктор и электродвигатель, приводя
щие в действие мешалку, укреплень 
на крышке аппарата, вертикальные 
вал проходит через сальниковое уп
лотнение внутрь смесителя. Мощность 
электродвигателя 11 кет.

Для наблюдения за уровнем жид
кости аппарат снабжен водомерным 
стеклом. Кислая смесь отводится че
рез нижний боковой штуцер.

Автоклав периодического действия 
состоит из толстостенного стакана, 
выполненного из углеродистой стали 
и рассчитанного на давление 50 ат. 
Внутренний диаметр аппарата 1140 мм, 
высота около 8500 мм, толщина сте
нок 36 мм. Габаритная высота аппа
рата с головкой и подставкой равна 
9860 мм.

В стальной стакан вставлены два 
стакана из чистого (99,8%-ного) алю

миния; внешний, толщиной 6 мм, служит для защиты стального 
корпуса автоклава от коррозии под действием кислой смеси в слу
чае повреждения внутреннего центрального стакана; центральный 
стакан закрепляется во фланце корпуса и поддерживается в ви
сящем состоянии. Толщина стенки реакционного стакана 25 мм, 
внутренний диаметр 1020 мм.

Автоклав закрывают крышкой (на болтах), футерованной из
нутри листовым алюминием. Через крышку автоклава проходит 
шесть труб различного диаметра. Первая из них служит для на
полнения автоклава, вторая — для перелива избытка смеси в сме
ситель, третья — для отвода газов при продувке, четвертая — со
единена с манометром. Две длинные трубы используются для от
вода готовой кислоты и подачи кислорода.

Кислород поступает в нижнюю часть колонны через пористую 
керамическую перегородку и одновременно через штуцер во фланце

Рис. V III-32. Смеситель.



корпуса в пространство между корпусом автоклава и реакцион
ным стаканом для уравновешивания давления внутри и вне реак
ционного стакана во избежание его разрыва. В нижней части кор
пуса автоклава расположен штуцер с отводной трубкой, при 
помощи которой контролируется целостность реакционного и за
щитного стаканов. Температура в реакционном стакане колеблется 
от О (при наполнении) до 70— 75° С при установившемся режиме 
и молсет достигать 100° С при отклонениях. В случае нормальной 
эксплуатации реакционный стакан работает 9— 12 месяцев.

Автоклав периодического действия запускается в следующей 
последовательности.

в

'■Xtig

Рис. VIII-33. Общий вид хранилищ концентрированной азотной
кислоты.

1. Приготовленная в смесителе сырая смесь подается при не
прерывном перемешивании центробежным насосом во внутренний 
стакан автоклава. Стакан переполняется, и избыток кислой смеси 
перетекает по второй трубе обратно в смеситель. На переточно? 
линии имеется смотровое стекло, через которое наблюдают за на
полнением автоклава. По заполнении автоклава останавливают 
насос, причем высота газовой подушки должна быть 1 м.

2. Затем закрывают все вентили и подают кислород, постепенно 
повышая давление в аппарате до 50 ат. Кислород поступает одно
временно в реакционный стакан и в рубашку автоклава.

3. После того как давление в аппарате достигнет 50 ат, приот
крывают продувочный вентиль для отвода газов. Поток кислорода 
и продувочных газов регулируют таким образом, чтобы давление 
в аппарате поддерживалось на одном уровне (50 ат). В начале 
продувки из автоклава выходят газы более богатые азотом, 
к концу операции, когда практически вся смесь уже переработана



Рис. V lII-34 . Автоклав непрерывного 
действия с колпачковыми тарелками;
/  — труба для подачн кислорода; 2 — TDv6 a 
для выдачи продукционной кислоты; 3 -  та
релки; 4 -б а р б о т а ж н ы й  колпак; 5 -  насадка- 

7 -реакци он ны й 
стакан, Л -за щ и тн ы й  стакан; S - корпус 
автоклава; /й — труба для подачи сырой 

смеси.

Рис. V III-35. Автоклав непрерывного 
действия с ситчатыми тарелками:

/  — корпус; 2  —защитный стакан ; 3 — реак
ционный стакан; 4 -с и т ч а т ы е  тарелки:
5 — распорные штанги; ff — чехольные трубы 

(каналы); 7 — переливные трубы .



в 98— 99%-ную азотную кислоту, содержание кислорода в газах 
почти не изменяется. Это и является признаком окончания реакции.

4. Прекращают подачу кислорода, закрывают продувочный 
вентиль и при избыточном давлении, сохраняющемся в автоклаве, 
отводят кислоту в сборники-хранилища (рис. VIII-33). Кислоту 
отводят медленно, причем одновременно наблюдают по дифферен
циальному манометру, чтобы в приемном баке сохранялось раз
режение.

Автоклавы непрерывного действия. Автоклав с насадкой в виде 
колпачковых тарелок с переливными трубками показан на 
рис. VIII-34, а с ситчатыми — на рис. VIII-35, Насадка в виде сит- 
чатых тарелок обеспечивает непрерывный режим работы авто
клава. Тарелки собираются и скрепляются между собой в форме 
этажерки, которая свободно вставляется внутрь реакционного ста
кана. Тарелки (9 шт.) диаметром 830 мм и толщиной 8 мм рас
положены на расстоянии 620 мм друг от друга. Они поддержи
ваются с помощью четырех алюминиевых штанг и в целом обра
зуют жесткую конструкцию высотой около 5500 мм. Внизу штанги 
закреплены в последней тарелке, вверху соединены кольцом. На 
каждой тарелке имеется 900 отверстий диаметром 2 мм, располо
женных с шагом 30 мм. Автоклав почти полностью заполнеп рас
твором.

Все детали насадки автоклава обоих типов выполняются из 
алюминия марки А95. Через тарелки автоклавов пропущены две 
трубы, они служат чехлами (каналами) для кислородной и кис
лотной труб. Конец трубы, по которой подается кислород, опущен 
под нижнюю тарелку. Конец трубы для отвода готовой кислоты из 
автоклава опущен почти до дна реакционного стакана. Б верхней 
части автоклава через его крышку проходят еще две трубы дли
ной 1500 лаг и 800 лж, служащие для перелива избытка жидкости 
в приемный резервуар.

Уровень жидкости в автоклаве долл<ен быть таким, чтобы га
зовая подушка над жидким слоем была высотой 800— 1500 мм, а 
толщина слоя жидкости на верхней тарелке равнялась 700— 
1400 мм. Производительность автоклава непрерывного действия в 
3— 5 раз больше производительности аппарата периодического дей
ствия. Для изготовления аппаратов, устанавливаемых в цехе син
теза концентрированной азотной кислоты, можно вместо алюминия 
применять сталь марки ЭИ-654 *.

10. ПРОИЗВОДСТВО КОНЦЕНТРИРОВАННОЙ АЗОТНОЙ к и с л о т ы  
и з  НИТРОЗНЫХ ГАЗОВ, ПОЛУЧЕННЫХ п о д  ДАВЛЕНИЕМ

Аммиачно-воздушная смесь, получаемая в смесителе /  (рис. V1II-36) 
под давлением в пределах 6— 8 атм, сжигается в конверторе 2 
при температуре 880—910° С. Тепло реакции окисления аммиака

* С и м о н о в  Г. Б., авт. свид. СССР 118099, I3/V1 1955 г.; Бюлл. изобр., 
№  4 (1959).



используется в котЛе-утилизаторе S для получения пара и в подо
гревателе отходящих газов 4. Затем нитрозные газы, поступающие 
при 300° С в трубчатый холодильник 5, быстро охлаждаются во
дой. Здесь выделяется относительно разбавленная '^ЗОо/о-ная 
азотная кислота.

В этом же аппарате происходит осушка нитрозных газов, кото
рые дальше проходят холодильник-окислитель 6, где основная мас
са N 0  окисляется до NO2. В холодильнике 6 идет частично процесс 
образования кислоты и выделяется 58—60%-ная кислота. Степень 
окисления регулируется подачей некоторого количества воздуха. По

/fa абсорбииш

Конденсат В турбину

Вода 
38%'ная 

ШОэ
лород,

Рис. VII1-36. Схема производства концентрированной азотной кислоты из 
нитрозных газов, полученных под давлением:

см еситель; 2 — конвертор; 3 — котел-утилнзатор; 4 — подогреватель отходящ их газов: 
5 — скоростной холодильник; б — холодильник-окислитель: 7, в — конденсаторы окислов (I и 
II ступени); 9 -см е си т е л ь ; /в  — насос для сырой смеси; — автоклав; ;2 —сборник автоклав
ной кислоты: /а  — холодильник сырой кислоты; 74 — отбелочная колонна; /5 — холодильник 
чистой азотной кислоты ; /6 — конденсатор NO2; /7 — сборник 989б-ной товарной кислоты;

/S — насос.

выходе ИЗ окислителя кислота отделяется от нитрозных газов и сте
кает в холодильник 8. Газы проходят последовательно два холо
дильника-конденсатора 7 и S, охлаждаемые рассолом.

Охлаждение нитрозных тазов в присутствии разбавленной азот
ной кислоты позволяет проводить процесс при температуре до 
— 20° С. В таких условиях отпадает опасность забивки трубчатки 
твердым N2O4. При этом жидкая фаза содержит кислоту, воду, 
трехокись и четырехокись азота. Полученная жидкая фракция со
бирается в смесителе 9 и передается насосом 10 в автоклав 11 на 
переработку в концентрированную азотную кислоту, а нитрозные 
газы после конденсатора 8 поступают в обычные тарельчатые ко
лонны, орошаемые водой (на схеме не показаны), для получения 
55%-ной азотной кислоты.

Сырую смесь обрабатывают в автоклаве И  кислородом под 
давлением 50 ат в присутствии избытка N2O4, 98— 99%-ная кис
лота, содержащая 25% N2O4, непрерывно собирается в баке 12, в



котором давление снижено до 1 аг. Выделяющаяся смесь газооб
разной NO2 п газов из смесителя 9 добавляется к основному по
току из отбелочной колонны 14, конденсируется при охлаждении 
рассолом в трубчатке 16 и возвращается в смеситель 9.

Сырая кислота, поступающая в бак 12 при температуре 70— 
80° С, охлаждается рассолом примерно до 0° С и подается в отбе
лочную колонну 14. Это позволяет уменьшить унос паров азотной 
кислоты с газообразными окиелами азота, выходящими из колон
ны, и сократить ее количество в цикле. Чистая 98%-ная азотная 
кислота выходит из нижней части колонны 14 и после охлаждения 
водой в трубчатке 15 собирается в баке 17.

По этой схеме только часть окислов азота перерабатывается 
в концентрированную азотную кислоту, остальное количество 
выпускается в виде разбавленной 50— 55% -ной HNO3. Однако ни- 
трозные газы, выходящие из конденсаторов 7 и S, можно пол
ностью окислить до NO2, а затем поглотить образующуюся дву
окись азота концентрированной азотной кислотой при охлажде
нии. При нагревании нитрозные газы выделяются из раствора и 
перерабатываются в автоклаве в 98%-ную кислоту. В этом случае 
в концентрированную кислоту можно перевести до 70% окислов 
азота и лишь 30% выделить из скоростного холодильника 5 в виде 
разбавленной 30% -ной кислоты. Такое варьирование придает гиб
кость предлагаемой схеме и позволяет изменять количества выпу
скаемых концентрированной и разбавленной кислот в зависимости 
от требований потребителей.

11. ПРОИЗВОДСТВО КОНЦЕНТРИРОВАННОЙ АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ 

из ИНВЕРСИОННЫХ ГАЗОВ

Схема установки для производства концентрированной азотной 
кислоты из инверсионных газов приведена на рис. УП1-37.

Источником получения окислов азота являются растворы азо
тистокислых солей, подвергаемых инверсии непрерывным способом 
в колонне 10 при действии 42% -ной азотной кислоты. Процесс 
проводят при 70— 105°С, причем кислоту предварительно подо
гревают паром до 65° С в подогревателе 11, а щелока до 105° С п 
подогревателе 15. Инвертируемые щелока в нижней части колон
ны 10 продувают воздухом, подаваемым вентилятором 6, для bhj 
деления из них растворенной окиси азота. Затем раствор солей 
упаривают в вакуум-испарителе 12 и подают через сборник 4 на 
кристаллизацию.

Исходная 42%-ная азотная кислота поступает из хранилища 2 
в колонну предварительного концентрирования 8, где при нагрева
нии до 70° С и разрежении до 55 мм рт. ст. концентрация кислоты 
увеличивается до 59%. Часть этой кислоты подается в колонну 17 
для окисления окиси азота, остальное количество проходит колон
ну разложения 13, где при нагревании паром до 125° С раствор
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азотной кислоты концентрируется до 6 6 % HNO3; выделяющиеся 
пары содержат 457о HNO3.

Полученная кислота (пары и раствор) поступает в колонну 17: 
в нижнюю ее часть идут пары 45%-ной кислоты при 125° С, в сред
н ю ю — 59%-ная кислота при 110° С, в верхнюю — 6 6 %>-ная кис
лота при 125° С. Сюда же для окисления направляются окислы 
азота из инверсионной колонны 10. После колонны раствор, со
держащий 42% HNO3, при 70° С снова поступает на предваритель
ное концентрирование или на инверсию нитрит-нитратных щело
ков.

Окисленные инверсионные газы охлал<даются водой в холо
дильнике 18 и сл<ижаются в конденсаторе 30 при — 10° С. Жидкая 
четырехокись азота поступает в хранилище 22, затем смешивается 
в аппарате 20 с некоторым количеством 59%-ной азотной кислоты 
и подается насосом высокого давления 21 в автоклав 24 на пере
работку. Концентрированная кислота после автоклава непрерывно 
отводится в промежуточный сборник 25, продувочные газы через 
холодильник 23 поступают в конденсатор окислов азота 18. Авто
клавная кислота, содержащая до 40% окислов азота, охлаждается 
в двух последовательно установленных трубчатках 26 водой, затем 
рассолом до 0° С и при этой температуре поступает на верхнюю 
тарелку отбелочной колонны 29.

Выделившиеся в колонне 29 окислы азота конденсируются в 
трубчатых холодильниках 31 и 30 сначала водой, потом рассолом 
и возвращаются в производство. Чистая кислота после охлажде
ния в теплообменнике 28 поступает на склад готовой продукции.

Приведенная схема характеризуется следующими расходными 
коэффициентами;

На 1 т H N O 3 На I т N

Азотистокислый натрий (в  пересче
те на сухую  соль), г ....................... 0,5 2,5

Азотная кислота (42% -ная), т . . . 1,02 4,6
Пар, Гкал

Р  =  2,5 ат .............................................  2,1 9,5
среднего давления...........................  0,23 1,06

Электроэнергия, кет • ч ...........................  230 1 035
Кислород, .............................................  100 450
Вода охлаждающ ая, ....................... 70 315
Холод, к к а л .................................................. 200 ООО 900 ООО

В случае применения для окисления окиси азота не 98% -ной, 
а более разбавленной азотной кислоты увеличивается расход пара 
н усложняется схема производства, но одновременно снижается 
расход кислорода с 150 до 100 HNO3. Кроме того, аппараты, 
работающие при высокой температуре с кислотой концентрацией 
до 6 6 %, следует изготовлять из ферросилида.

На рис. VIII-38 приведена другая схема получения азотной кис
лоты из инверсионных газов.

Раствор нитрит-нитрата кальция инвертируют в колонне непре
рывного действия /  азотной кислотой (53%) при температуре



85° С, поддерживаемой с помощью острого пара. Для выделения 
растворенной окиси азота инвертируемые щелока продувают в ко
лонне 2 воздухом или кислородом. Окись азота направляют в окис
лительную колонну 4 с насадкой из колец Рашига, орощаемую 
подогретой до 100° С 53%-ной азотной кислотой, концентрация ко
торой снижается до 45% HNO3. За счет этого соответствующее ко
личество N 0  превращается в NO2.

Газы из окислителя 4 смешиваются с газами продувочной ко
лонны 2, содержащими кислород, и поступают в холодильник 5, 
охлаждаемый водой. Здесь проходит дальнейшее окисление N 0  и

Нитратные
щелот

Окислы на абсорбцию H N O , + N 2O 4

53%-им 
HNO3 ■

Пар

Выхлоп 
Вода

S8%-m9i 
HNO3

Воздух си и с - 
^̂ лородом

HNO3

кис пород, Р^50ат
Нитрозные газы

'ССОЛ

HNO3+N2O4
в апп. / /

Щелока ка упарку

Рис. VII1-38. С хема установки для производства концентрированной азотной 
кислоты из инверсионных газов;

i — инверсионная колонна; 2 —колонна отбелки щ елоков; 5 — подогреватель кислоты; 4 — оки
слитель NO; 5 — холодильник-конденсатор паров азотной кислоты; 6, /5  — конденсаторы N2O 4:
7 — сборник сы рой см еси ; S — насос; 9 — автоклав; /й — приемник сырой кислоты; / /  — отбелоч
ная колонна; /2 — холодильник сырой кислоты; /4 -  холодильник товарной азотной кислоты; 

/5  — поглотительная колонна; /6 — холодильник; /7 — водяной промыватель газов.

образование азотной кислоты из двуокиси азота и водяных паров, 
содержащихся в газах. При охлаждении водой кислота конденси
руется, отделяется по выходе из холодильника 5 от газов и соби
рается в смесителе для сырой смеси 7. Дальнейшее охлаждение га
зов и доокисление N 0  происходит в рассольном холодильнике 6 
при температуре — 12-:— 15° С. При этом двуокись азота сжи
жается, отделяется от газов по выходе из трубчатки и собирается 
в том же смесителе 7. Оставшиеся окислы азота поглощаются при 
охлаждении концентрированной азотной кислотой в колонне 15. 
Сюда же поступают окислы азота после смесителя 7. Тепло, вы
деляющееся при поглощении, отводится рассолом в холодиль
нике 16.

Пары азотной кислоты улавливают в водяном промывателе 17, 
инертные газы выбрасываются в атмосферу. Режим работы уста
новки организуют таким образом, чтобы жидкая фракция, соби



рающаяся в смесителе 7, содержала окислы азота и воду в нуж
ной пропорции для получения из них в автоклаве 98% -ной азот
ной кислоты. Необходимое избыточное количество четырехокиси 
азота поступает из рассольного конденсатора 13.

Сырая смесь из смесителя 7 насосом 8 непрерывно подается 
в автоклав 9, где под давлением 50 ат смесь обрабатывается кис 
лородом и в виде 98—99%-ной HNOa, содержащей до 25% N2O 4 
непрерывно отводится в приемный бак 10.

При снижении давления с 50 до 1 ат выделяется часть раство 
ренной NO2 и вместе с кислородом, не вошедшим в реакцию, и азо 
том отводится для поглощения водой или щелочными растворами 
Сырая кислота, охлажденная с 80 до 0° С в рассольном холодиль 
нике 12, поступает на отбелку в колонну 11. При нагревании кис 
лоты до 80—85° С из нее удаляется в виде газа двуокись азота 
сжижается при охлаждении рассолом в трубчатке 13 и возвра 
щается в цикл.

Чистая азотная кислота, охлажденная водой в трубчатке 14 
поступает на склад готовой продукции, небольшая часть ее отво 
дится в колонну 15 для поглощения окислов, выделяющихся из 
аппаратов. Полученный в колонне 15 раствор разделяется в отбе
лочной колонне 11. Практические расходные коэффициенты на 
установке составляют:

Раствор Са(М 02)г в пересчете на
100%-ный, т .............................................

Азотная кислота, т
4 7 % -н а я .................................................
5 3 % -н а я .................................................

Пар, Г к а л ......................................................
Вода, ......................................................
Электроэнергия, кет ■ ч ...........................
Кислород, м '^ .............................................

12. ПРОИЗВОДСТВО КОНЦЕНТРИРОВАННОЙ АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ 
НА ОСНОВЕ АММИАЧНО-ПАРОВОЙ СМЕСИ

На рис. Vni-39 приведена примерная схема производства концен
трированной азотной кислоты с применением для окисления ам
миака кислородно-паровой смеси.

Газообразный аммиак из испарителя 7 и кислород из газголь
дера 9 подаются вентилятором 1 в смесительную камеру 2. Сюда 
же поступает пар из котла-утилизатора в таком количестве, чтобы 
получаемая смесь имела примерно следующий состав; 14,2%) NH3, 
3% N2, 28,4% О2 и 54,4% Н2О.

Аммиачно-кислородно-паровая смесь проходит далее через ме
таллическую сетку с отверстиями малого диаметра, на которой на
ходится слой воды, поддерживаемый напором проходящего сквозь 
него газа. Благодаря тому, что слой воды расположен в непосред
ственной близости от катализагорных сеток, вода нагревается за 
счет тепла излучения до 85—89° С; эта температура почти не

На 1 т HNO3 На I т

0,752 3,39

0,475 2,14
0,548 2,47
0,42 1,9

40,0 180,0
26,0 162,0

200 900
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меняется в ходе процесса. Газовая смесь, проходя через слон воды, 
насыщается ее парами; количество паров соответствует их давле
нию при данной температуре.

Газовая смесь окисляется при 850— 870° С на платинородиевом 
катализаторе и поступает в расположенный над сетками котел-ути
лизатор 4, охлаждаясь при этом до 190— 200° С. Затем нитрозные 
газы проходят скоростной холодильник 5 и охлаждаются в нем 
примерно до 45° С., Большая часть водяных паров конденсируется 
с образованием 3%-ной азотной кислоты. Далее за счет повыше
ния концентрации N 0  процесс ее окисления идет настолько бы
стро, что температура газов повышается до 250— 260° С. Тепло ре
акции окисления может использоваться в теплообменнике 12 для 
подогрева питательной воды, поступающей в котел.

В водяном холодильнике 13 протекает практически полное окис
ление N0; оставшаяся вода связывает часть окислов азота в азот
ную кислоту, содержащую до 60% HNO3. Окисленные нитрозные 
газы охлаждаются рассолом в конденсаторе М  до — 10° С, здесь 
конденсируется основная часть окислов азота и собирается в сме
сителе 17, куда стекает и 60%-ная кислота. Оставшиеся газы про
мывают в колоннах 15 последовательно концентрированной азот
ной кислотой и водой и выводят в атмосферу.

Азотная кислота и жидкие окислы азота смешиваются в требуе
мом соотношении в смесителе 17 и под давлением до 50 ат пере
рабатываются в автоклаве И  в 98%-ную кислоту с последующей 
отбелкой известным способом.

Описываемая установка характеризуется следующими расход
ными коэффициентами:

На 1 т H N O 3 На I г N

Аммиак, т ......................................................  0,296 1,33
Платина, г .................................................. 0,09 0,405
Вода,

для охл аж д ен и я ................................ 150 675
г о р я ч а я .................................................. 4,3 9,3

Кислород, м '^ .............................................  870 -  950 3920 -  4280
Холод, к к а л .................................................. 150 000 675 000

Пар, Г  к а л ...................................................... ............0,26 1,2
Электроэнергия, кет - ч .........................................80 360

43. ОДНОВРЕМЕННОЕ ПРОИЗВОДСТВО КОНЦЕНТРИРОВАННОЙ 
И РАЗБАВЛЕННОЙ АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ

Ниже приведено описание схемы одновременного получения кон
центрированной и разбавленной азотной кислоты (рис. VIII-40).

Аммиачно-воздушную смесь сжигают на платинородиевом ка
тализаторе при абсолютном давлении от 2 до 5,25 ат. Образую
щиеся нитрозные газы последовательно охлаждаются в котле-ути- 
лизаторе 6, воздушном подогревателе 7 и водяном холодильнике 
скоростного типа 8. Затем газовая смесь окисляется в башне 9 
кислородом воздуха. В эту же башню поступают продувочные газы
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из автоклава 23. Башня орошается кислотой, которая затем цир
кулирует через водяной холодильник, отдавая тепло реакции.

Остающаяся в газах окись азота окисляется концентрирован
ной азотной кислотой в доокислителе 10. Окисленные нитрозные 
газы промывают в башнях II и 12 концентрированной азотной кис
лотой, которая абсорбирует на холоду двуокись азота. Получен
ный раствор перерабатывают обычным методом в концентрирован
ную кислоту, а оставшиеся нитрозные газы промывают водой 
в башнях 13. При этом образуется 57— 60%-ная азотная кислота.

Пользуясь этой схемой, на каждую тонну 98%-ной кислоты 
можно получить 1,2 т разбавленной азотной кислоты. Если преду
смотреть дополнительные коммуникации, то в случае необходимо
сти поглотительные аппараты могут быть использованы для полу
чения только разбавленной кислоты.

Метод частичного отбора окислов азота путем абсорбции NO2 
концентрированной азотной кислотой на холоду может быть ис
пользован в любой установке, производящей разбавленную азот
ную кислоту и работающей как под давлением, так и без давле
ния, или комбинированным способом.

Согласно практическим данным, расходные коэффициенты для 
получения 1 т концентрированной и разбавленной кислоты в отно
шении 1 : 1,2 составляют:

На 1 т H N O 3 На 1 т N

Аммиак, т ........................................  0,298 1,35
Пар, Г к а л ........................................  0,3 1,3
О хлаж дающ ая вода, . . .  151 688 
Электроэнергия (в том числе 

расход  на получение кисло
рода и холода), кет • ч . . . 240 1090

14. ПОГЛОЩЕНИЕ ОКИСЛОВ АЗОТА КОНЦЕНТРИРОВАННОЙ 
АЗОТНОЙ КИСЛОТОЙ ПРИ ПОВЫШЕННОМ ДАВЛЕНИИ

Известно, что равновесный состав газа над азотной кислотой кон
центрацией выше 68— 70% зависит от давления (см. табл. 43), по
этому, если установка работает при повышенном давлении, нет не
обходимости в 100%-ном окислении окиси азота в двуокись. В от
личие от установок, работающих при атмосферном давлении, где 
для окисления остаточных количеств применяют концентрирован
ную азотную кислоту, в схемах под давлением можно избежать 
этой дорогостоящей операции (рис. VHI-41)*.

Нитрозные газы, полученные сжиганием аммиака под давле
нием до 9 ат, охлаждаются в скоростном холодильнике (см. 
рис. V111-36) и после предварительного окисления в холодильнике 
погружного типа поступают в нижнюю часть тарельчатой колонны. 
Здесь газы проходят царги /  и II, работающие без орошения, но 
охлаждаемые водой (последние три-четыре тарелки охлаждаются
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HNO3

50%-ная
HNO 3

-мая 
ШОэ

Отхо9тие газы рассолом). По мере окислени!
I ВоЗа окиси азота в двуокись на та

релках происходит выделени! 
жидкой азотной кислоты вслед 
ствие частичной абсорбции N 0  
парами воды, присутствующим! 
в нитрозных газах, и понижени5 
давления их паров cyвeличeниe^ 
концентрации кислоты на тарел
ках. Изменение концентрации 
происходит по мере продвижения 
вверх и достигает на последней 
тарелке 72— 74% IINO3. Избыток 
кислоты выводится из днища ко
лонны в виде 58— 60%-ного рас
твора.

Температура на последних та
релках поддерживается около 
— 10° С за счет их охлаждения 
рассолом, что необходимо при 
поглощении окислов азота.

Таким образом, за счет кис
лорода воздуха, находящегося в 
газах, можно достичь нужной 
степени окисления N 0 и подгото
вить нитрозные газы к поглоще
нию концентрированной азотной 
кислотой, проводимому в двух 
выше расположенных царгах III  
и IV. На верхнюю тарелку царги 
IV  подается предварительно ох
лажденная до — 10° С 98%-ная 
азотная кислота, которая стекает 
навстречу нитрозным газам и по
глощает из них NO2. Между / / и  
III  царгами находится тарелка 
без перетока жидкости, с нее и от
водится раствор окислов в азотной 
кислоте. В зависимости от темпе
ратуры и давления концентрация 
окислов азота в растворе может 
быть примерно 25—35%.

Выходящие из IV  царги обед
ненные нитрозные газы соприка

саются на последней тарелке с 98%,-ной азотной кислотой и насы
щаются ее парами. Для их улавливания V царга орошается 30%- 
ной азотной кислотой, полученной в скоростном холодильнике; на 
последние тарелки подается небольшое количество свежей воды.

ныегазы
58-еи%~ная 

H N O 3

Рис. V III-4 1 . Схема работы колонны 
для поглощения окислов азота кон
центрированной азотной кислотой 

под давлением от 6  ат и выше:
1 — глухие (по ж идкости) тарелки; 1 — 11 — з о 
ны окисления NO; Ш  - / к  -  зоны а бсорб 
ции N O j кислотой; V — зона п.юмы вки газов.



Царги IV  w V такл<е разделены глухой (для жидкости) тарел
кой, с которой отводится ~ 4 5 — 50%-ная азотная кислота, полу
ченная в результате улавливания паров азотной кислоты {V  царга 
работает без охлаждения).

15. ПОЛУЧЕНИЕ ЧИСТОЙ ЧЕТЫРЕХОКИСИ АЗОТА

На рис. VIII-42 изображена схема производства чистой четырех- 
окиси азота *.

Нитрозные газы, полученные сжиганием смеси аммиака с воз
духом под давлением до 9 ат, охлаждаются в котле-утилизаторе 
до 260° С с получением пара. Далее газ промывают в скруббере 1 
раствором M g (N03)2  в азотной кислоте. Циркулирующий раствор

Рассол

Нитрозные 
газы

Mg(NOg

^NOj+HaOL
на ynapuSoHue после упарибания

Чистая
Na04

Рис. V1II-42. Принципиальная схема получения чистой четырехокиси азота:
у — осушительная башня; 2 — первая окислительная баш ня; 3 — вторая окислительная баш ня; 
4 — холодильник; 5 — водяной холодильник-конденсатор; 6 — рассольный холодильник-конден

сатор; 7 — рассольный конденсатор'; 8 — вы мораж иватель.

соли охлаждают в водяном холодильнике 4, поэтому температура 
выходящего газа снижается до 120— 180° С.

При промывании раствор магниевой соли насыщается парами 
воды из газов и разбавляется. Концентрация соли в растворе сни
жается с 68— 78 до 60— 68%■ Отработанный раствор направляют 
на выпарную станцию.

Осушенные в скруббере 1 нитрозные газы проходят последова
тельно два окислительных скруббера 2 и 3. В первом из них окись 
азота окисляется в двуокись за счет оставшегося в газах кисло
рода воздуха и образуется азотная кислота, которая затем по
дается на орошение скруббера. Тепло реакции окисления отводит
ся в холодильнике 4 водой, за счет чего температура газов после 
скруббера снижается до 45— 65° С.

Скруббер 3 работает так же, как и скруббер 2, но для полноты 
окисления газов в него добавляют воздух.



практически обезвоженные и полностью (близко к 100% ) окис
ленные нитрозные газы ступенчато охлаждаются в холодильниках
5, 6 и 7. Трубчатый холодильник 5 охлаждается водой (темпера
тура газов 45— 65° С), а холодильники 6 и 7 — рассолом (темпера
тура газов 15— 30 и 0 °С ).  При охлаждении газов конденсируется 
азотная кислота, концентрация которой равновесна с составом 
газа при данной температуре. Кислоту собирают и направляют для 
орошения в скруббер 2, сюда же поступает избыток кислоты из 
скруббера 3. В результате вся кислота из скрубберов 2 и 3 я хо
лодильников 5, 6 п 7 смешивается с раствором, орошающим скруб
бер 1, и по мере его разбавления поступает вместе с ним на 
выпарную станцию, где отгоняется от раствора магниевой се
литры.

Нитрозные газы, охлажденные в холодильнике 7 до 0° С, прак
тически не содержат ни свободной воды, ни азотной кислоты, а 
лишь NO2, N2O4, кислород и азот. Газовая смесь далее охла
ждается в аппарате 8 до —40° С, здесь чистая N2O4 выпадает в 
твердом виде.

16. СРАВНИТЕЛЬНАЯ ОЦЕНКА РАЗЛИЧНЫХ МЕТОДОВ ПОЛУЧЕНИЯ 
КОНЦЕНТРИРОВАННОЙ АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ

В настоящее время в промышленности нашли применение три ме
тода получения концентрированной азотной кислоты:

1) перегонка разбавленной азотной кислоты в смеси с серной 
кислотой (этот метод был первым внедрен в промышленность);

2 ) перегонка разбавленной азотной кислоты в присутствии во
доотнимающих солей, в частности нитрата магния M g (N03)2  
(этот метод только начинает осваиваться в промышленности);

3) прямой синтез из окислов азота.
В. Симс сравнивает экономические показатели этих методов по

лучения концентрированной азотной кислоты (табл. 54 и 55).

Таблица 54. С тоимость установок различной производительности
(в  марках)

М етоды
П роизводительность, т1сутки

' 20 50 100

Концентрирование с помощ ью  сер 
ной к и сл оты .............................................. 2 480 ООО 5 300 ООО 8 900 ООО

В том  числе
в концентрационной колонне . .
« Х е м и к о » ..............................................

Концентрирование с помощ ью
M g ( N 0 3 )2 ..........................................................

П рямой синтез из окислов азота . .

780 ООО 
1 700 ООО

1 800 ООО
2 600 ООО

1 700 ООО 
3 600 ООО

3 200 ООО 
5 ООО ООО

2 800 ООО 
6 100 000

4 800 ООО 
8 ООО ООО



Таблица 55. Эксплуатационные расходы для установки мощ ностью  50 m lcyntK U
(в марках)

Расходы

С помощью H2SO4

отделение
концентра

ционных
колонн

коли
че
ство

стои
мость

«Хемнко»

коли
че

ство
стои
мость

С помощью Мд(ЫОз)2

коли
че

ство
стои
мость

П'рямой
синтез

коли
че

ство
стои
мость

Пар, т ....................................
Электроэнергия, кет • чХ

X 10^ .............................
Охлаждающая вода,

ж^-Ю^.................
М азут, т ...........................
Потери

HNO3, г .....................
НгЗО^, т ..................
Pt, г ...........................

К ислород, Л1  ̂• 10̂  . . .

Вс е г о

30

0,55

0,75

0,75

300

22

30

ИЗ

3,7

2,25
15

465

185

90
150

600

1025

ПО

1,25

2,5

0,5

1100

65

100

75

- 2 5

15

10

2,6
60

-2 5 0

750

400

33
360

1340 1290

Данные В. Симса получены для условий своей страны; в других 
странах они могут несколько изменяться в пользу того или иного 
метода.

Вообще же следует отметить, что экономичность метода зави- 
сит от целого ряда конъюнктурных факторов и прежде всего от 
стоимости электроэнергии.

Новый метод с использованием солей магния привлекает вни
мание своей сравнительной безвредностью, что особенно важно при 
все возрастающей плотности размещения химической промышлен
ности на поверхности Земли. Поэтому в ряде случаев он может 
быть предпочтительнее других методов.
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МЕТОДЫ РАСЧЕТОВ

При проектировании азотнокислотного завода ряд ycлoви^I произ
водственного процесса определяется выбранным методом произ
водства и местом строительства завода. К этим условиям отно
сятся давление, при котором будет работать система (в том числе 
контактное отделение), состав газовой смеси (содержание аммиа
ка и кислорода), степень поглощения окислов азота, температура 
газа и воды, барометрическое давление, средняя температура и 
влажность воздуха и т. д. Схема узлов приведена на рис. II-16 и 
IV-39.

1. МЕТОД РАСЧЕТА КОНТАКТНОГО УЗЛА

Для примерного расчета принимаем, что процесс переработки ам
миака Б азотную кислоту должен протекать при следующих усло
виях: для аммиачно-воздушной смеси производительность агрегата 
500 т HNO3 в сутки, давление газа 78,5-10^ (8  ат), выход по 
поглощению 98®/о- Для сжатия воздуха служит турбокомпрессор. 
Остальные условия работы контактного узла определяются исходя 
из теоретических и технологических предпосылок с учетом общих 
условий работы завода.

Так как окисление аммиака происходит при повышенном дав
лении, необходимо проводить процесс при высоких температурах и 
на большом количестве сеток. Рекомендуется применять платино
родиевые сетки, изготовленные из проволоки диаметром 0,09 мм. 
Для обеспечения равномерной работы всей поверхности сеток кон
тактный аппарат должен иметь круглое сечение.

Если для окисления аммиака применяется воздух, необходимо 
предварительно подогревать его в теплообменнике для достижения 
высокой температуры конверсии. Учитывая, что воздух поступает 
в теплообменник из турбокомпрессора уже подогретым, целесооб
разнее поместить теплообменники после парового котла, а котел 
установить после контактного узла.

В случае добавления в поглотительную колонну воздуха для 
регулирования содержания кислорода концентрацию аммиака мо
жно повысить до 10,5— 11%-

На основании изложенного принимаем температуру конверсии 
равной 900° С, температуру поступающего воздуха 100° С.



Составление материального баланса контактного узла. Теоре 
тический расход аммиака на 1 т HNO3, согласно уравнению

NHs + aOj-HNOa + HjO
составит:

4 ^ -1 0 0 0  =  270 кг
Ьо

Фактический расход аммиака при степени конверсии 97% и сте 
пени поглощения окислов азота 98% равен;

270 _ о84 /сг
0 .97-0 ,98

Общий расход аммиака за 1 ч составит;

284^500 - ^ ^ = 3 4 8  Л10Л6

Определяем часовой расход воздуха при содержании 10,5°/с 
NH3 в аммиачно-воздушной смеси;

3 4 8 (1 0 0 -  10,5) _  .......
---------- j-g-g---------- =  2966 моль

Приняв, что воздух содержит 21%) О2 и 79% N2, определим ко 
личество поступающего кислорода:

2966 • 0,21 =  623 моль ИЛИ 623 - 32 =  19 940 кг

Количество других газов, поступающих с воздухом, в пересчек 
на азот составит;

2966-0 ,79  =  2343 моль ИЛИ 234 3-2 8  =  65 600 кг
/

Содержание паров воды в воздухе в данном случае не учиты 
ваем.  ̂ /

Дальнейший расчет ведут на часовой расход газа. Количестве 
аммиачно-воздушной смеси, поступающей в конвертор за 1 ч, со 
ставит:

км ол ь  объемн. % кг  вес. %

N H a ....................... 348,0 10,5 5 920 6,47
О 2 .......................  623,0 18,8 19 940 21,82
N 2 ....................... 2 343,0 70,7 65 600 71,71

В с е г о  . . . 3314,0 100,0 91 460 100,00

Состав газа после окисления аммиака в соответствии с при 
пятой степенью конверсии 97% рассчитываем в соответствии с( 
следующими реакциями:

4NH 3 Н- 50г =  4N 0  +  6Н 2О 
4NH , -I- ЗО2 =  2N2 +  6HjO



После окисления аммиака газ имеет следующий состав;
кмоль объем Г]. % кг вес. %

N 0  . . . 337,6 9,92 10 130 11,08
Оа . . .. 193,2 5,68 6 180 5,76
НгО . . . 522,0 15,34 9 390 10,26
N2 . . . . 2 348,2 69,06 65 760 71,9Э

В с е г о  . . 3 401,0 100,00 91 460 100,00

Определение размеров конвертора. Время конверсии т при тем
пературе окисления аммиака 900°С можно определить по уравне
нию

l g T = -1 0 7 а  +  7 ,0 2 -10“ V

где а  — выход окиси азота, %.
При выходе окиси азота, равном 97%

l g T = -0 ,1 0 7  •97 +  7 ,0 2 -1 0 “ ®-97®
отсюда

Ч-4

Площадь сечения S конвертора будет равна: 
^ _________ ЮОтКрГкРн________

l.lmdpK - 273(1 -  \ , b 7 d V n )  

где Vg~  объем аммиачно-воздушной смеси при 0° С равен
3314-22,4 

3600
Гк — температура конверсии, 900 +  273= 1173° К; 
р„. ~  начальное давление, 9,8- Ю** «/^2; 
т — количество сеток, 18 шт.; 
d — диаметр проволоки сетки, 0,009 см\

Рк — давление газа при конверсии, 78,5-10'' н/.и ;̂
п — число плетений на 1 см^ сетки, 1024.

Подставив эти величины в формулу, определим площадь се
чения аппарата:

^ ___________ 100- 1.07- 10~'‘ -20 ,6 - 1173 - 9,80___________ = 1 22
~  1,1 - 18 - 0,009 - 78,5 - 273 ( l  -  1,57 - 0,009 V 1024 )

Диаметр катализаторных сеток вычисляют по уравнению

Поверхность 1 площади сетки составляет;

3,14-0,009 -2 -1 0 0 -1 0 0  , ^
10 000 ’

Общая поверхность всех сеток равна: 
f  =  1,81 - 18- 1,22 =  39,7



Напряженность I активной поверхности сеток составляет: 
5920 • 24

39,7 ■ =  3580 кгЦм^ ■ сутки)

Масса I платинородиевой сетки (плотность 21,4 г!смЦ
равна:

3,14-0,009^ _ 1 0 0 /1 0 2 4  .2  - 100-21 ,4  =  875

Общая масса сеток составит:
875- 18- 1 ,2 2=  19 200 г

Напряженность 1 г платины, выраженная в кг аммиака, сжи
гаемого в сутки, определяется величиной

5920 -24  ,  ,  ,
-19Ж -=^>^

Диаметр сеток увеличивают на 60 мм по сравнению с расчет
ным, чтобы можно было зажать сетки между нижней и верхней 
частями конвертора. Тогда диаметр сеток будет равен 1,31 м.

Составление теплового баланса контактного узла. Определяем 
приход тепла, выделяющегося по реакциям:

4N H 3 - f  50з =  4 N 0  Ч- 6 Н2О +  908 кдж  
4N H 3 +  ЗО2 =  2N 2 +  6 Н 2О +  1270 кдж

Приход тепла по первой реакции;
908 -1000

4
по второй реакции;

•337,6 =  76,5- 10® кдж

1270-1000 ,
Q2 = -------- 2-------- - 5,2 =  3,3 • 10  ̂ кдж

где 5 ,2= (2348,2— 2343) кмоль N2.
Приход тепла с аммиачно-воздушной смесью, поступающей в 

контактный аппарат, рассчитывается по формуле
Qb =  mCtjc

где т — количество поступающей аммиачно-воздушной смеси,
К М О Л Ь ' ,

С — средние мольные теплоемкости компонентов аммиачно
воздушной смеси, в пределах от О до 250° С они состав
ляют 38,5 дж /{м оль-град) для NH3, 30,2 дж /{м оль-град) 
для О2 и 29,2 дж !{м ол ь-гр а д) для N2 (см. Приложение 
стр. 480); 

tx — температура смеси, °С.
Q 3 =  (348 - 38,5 +  623 - 30,2 -f- 2343 • 29,2) t «  10=̂ ^

Определим расход тепла Q4 с уходящими от сеток иитрозными 
газами при температуре конверсии 900° С, принимая следующие



средние мольные теплоемкости компонентов нитрозного газа в пре
делах О— 900° С [в кдж !{моль-град)]-.

ЫН з . . . .  31,9 О 2 . . . .  32,6 
N2 . . . .  31,0 Н 2О . . . .  38,0

Q 4 =  (337,6 • 31,9 +  193,2 • 32,6 +  522 • 38,0 +  2348,2 ■ 31,0) • 900 «  99 • 10® кдж

Потери тепла за счет излучения Q5, вызывающие снижение 
температуры сеток, составляют 5,0%;

Qs =  0,05Q4 =  0,05 ■ 99 • lO  ̂=  4,95 • 10<= кдж

Исходя из количества поступающего и расходуемого тепла, 
можно определить температуру аммиачно-воздушной смеси, по
ступающей в конвертор;

76,5 • 10» -Ь 3,3 • 10в +  105. /д: =  99 • 103 +  4^95 . iqs 

tx  =  242“ С

Температура поступающего в смеситель аммиака равна 80° С. 
Для обеспечения температуры аммиачно-воздушной смеси 242° С 
необходимо нагревать воздух до 293° С.

Далее по схеме рассчитывают теплообменник для подогрева от
ходящих газов (см. рис. П-13) или паровой котел, а затем— теп
лообменник для подогрева воздуха.

I. МЕТОД РАСЧЕТА АБСОРБЦИОННОГО УЗЛА

Составление материального б алан са  абсорбционного узла. На ос
новании практических данных принимаем, что при охлаждении ни- 
трозных газов с 293 до 30° С образуется конденсат в виде 53%-ной 
азотной кислоты. По диаграмме на рис. IV-33 это соответствует 
42,5%-НОЙ степени превращения окислов азота в азотную кислоту. 
Учитывая неполную конденсацию, принимаем, что при охлаждении 
и взаимодействии с конденсатом 4 2 ,2 %  окислов азота превра
щаются в азотную кислоту.

Газ, поступающий из теплообменника в холодильник-конденса
тор, имеет следующий состав;

к м ол ь  объем н . К кг

N 0  ...........................  337,6 9,92 10 130
О 2 ................................  193,2 5,68 6 180
H jO  ....................... 522,0 15,34 9 390
N 2 ...........................  2 348,2 69,06 65 760

В с е г о  . . .  3401,0 100,00 ,91 460

О пределение количества конденсата. Количество окиси азота, 
превращенной в азотную кислоту, составит;

3 3 7 ,6 -0 ,4 2 2 =  142,2 моль

На образование азотной кислоты по реакции 
2N 0  +  Н 2О +  1,502 =  2 H N O 3



расходуется следующее количество воды:

^ ^ = 7 1 , 1  моль

Количество сконденсировавшейся воды (х) при образованш 
53%-НОЙ азотной кислоты можно вычислить из уравнения:

142 ,2 -6 3 .10 0  
1 42:2 : 6 3 + 7 :  18 =  442 моль

Общее количество сконденсировавшейся воды
442 +  71,1 =513,1  моль 

В этом случае количество остающихся водяных паров составит;
522 — 513,1 =  8,9 моль

Количество образующейся 53% -ной азотной кислоты равно:
142.2 4-442 =  534,2 моль

О пределение количества и состава газа после холодильника. 
Количество кислорода, расходуемого на окисление окиси азота и 
образование азотной кислоты, определяем по суммарному уравне
нию:

2 N 0  -t- Н2О +  1,50г =  2 H NO3

142.2 - 0 ,7 5 =  106,6 моль

Количество кислорода, израсходованного при дополнительном 
окислении окиси азота, рассчитываем по реакции

2 N 0  +  О 2 =  2NO 2

с учетом степени окисления окиси азота, по практическим данным, 
равной 27%:

(337,6 -  142,2) - 0,27 ■ 0,5 =  26,4 моль

Остается кислорода в газе
193,2 -  106,6 -  26,4 =  60,2 моль 

Образуется двуокиси азота
(337,6 -  142,2) - 0,27 =  195,4 • 0,27 =  52,8 моль

Остается окиси азота в газе
1 9 5 ,4 -5 2 ,8 =  142,6 моль

Газ, выходящий из холодильника-конденсатора, имеет следую
щий состав:

к м ол ь  объемн. % кг

N 0  ...........................  142,6 5,46 4 29Э
N 02 ....................... 52,8 2,02 2 430
О г ...........................  60,2 2,31 I 930
Н ,0    8,9 0,26 16
N 2 ...........................  2 348,2 89,95 65 760



Состав конденсата;
H NO 3 ....................... И 2 ,2 -6 3  =  8 970 кг, или 53%
Н2О ........................... 442- 18 =  7 955 кг, или 47 96

В с е г о . . .  16 925 кг

Проверка принятых величин. Соотношение окиси и двуокиси 
азота в выходящем газе должно определяться равновесием над 
53% -нон азотной кислотой

К , =  - 3—
Рт2

Png =  0,0546 • 8 =  0,438 ат

Pn02 =  0,0 2 0 2 -8  =  0,162 ат

0,438 
“  0,1623 “

ЧТО соответствует данным, приведенным на диаграмме (см. 
рис. IV-5).

Количество паров воды, остающихся в газе, определяется да
влением паров воды над конденсатом (53% -ной кислотой) и состав
ляет 14 мм рт. ст. Это соответствует концентрации паров воды, рав
ной 760 *з̂  = 0 ,2 2 % ,  что близко к данным, полученным по расчету.

Составление теплового баланса абсорбционного узла. Количе
ство тепла, поступающее с нитрозными газами, составляет;

Q, = 3 0  300 000 кдж  

Приход тепла в результате конденсации паров воды 
Сг =  (6 6 3 -3 0 )-4 ,1 8 7 -5 1 3 ,1  - 18 =  24 500 000 кдж

где 663 — теплота конденсации 1 кг пара, ккал.
Количество тепла, выделяющееся при образовании кислоты, 

равно;
Qi=^qtn

Теплота образования безводной азотной кислоты определяется 
в соответствии с реакцией

2 N 0  +  H jO  -f  1,502 =  2 H N O 3 +  243 ООО кдж
Отсюда

Q a =  243^000 . 142^2= 17 520 000 кдж

Приход тепла при разбавлении безводной кислоты до содержа
ния Ъ2>\ HNO3, согласно диаграмме на рис, IV-23;

Q., =  5700 ■ 4,187 • 142,2 =  3 390 ООО кдж

Приход тепла за счет реакции окисления окиси азота по реак
ции

2N 0 +  О 2 =  2NO2 +  124 ООО кдж  

23 Зак. 437 353



• 52,8 =  3 280 ООО кдж

Расход тепла с уходящими из конденсатора газами равен:
Qe =  (142,6 • 29,0 +  52,8 ■ 39,2 +  60,2 • 29,6 +  8,9 • 33,1 +  2348 • 28,7) ■ 30 

Q6 =  2 265 000 кдж

Ниже приведены средние мольные теплоемкости компонентов 
нитрозного газа при 30° С, входящие в это уравнение [в кдж!{моль- 
■град)]-.

NO . . .  . 29,0 О 2 . . . .  29,6 
N O 2 . . . .  39,2 Н2О . . . .  33,1 
N 2 . . . .  28,7

Количество тепла, отводимое с азотной кислотой 
<57 =  16 925 • 2,72 ■ 30 =  138 ООО кдж

где 2,72 — теплоемкость 53% -ной кислоты, кдж!кг.
Исходя из количеств приходящего и расходуемого тепла, опре

деляем тепло, отводимое охлаждающей водой;
Qs =  30 300 ООО +  24 500 ООО +  1 732 ООО +  3 390 ООО +  3 280 ООО -

-  2 265 ООО -  1 381Э ООО =  74 250 ООО кдж

Зная количество тепла, передаваемого воде, определяют по
верхность теплообмена в холодильнике-конденсаторе для двух зон; 
первая зона — охлаждение газа от 293° С до температуры конден
сации паров воды, соответствующей парциальному давлению па
ров воды в нитрозном газе, вторая зона — охлаждение газа от 
температуры конденсации до 30° С. Для проверки расчета необхо
димо определить продолжительность пребывания газа в холодиль
нике, исходя из свободного объема холодильника и количества 
газа, и проверить возможность достижения за это время заданной 
степени окисления окиси азота;

100 (1,5- 142,24-52,8)
337,6

С оставление материального балан са абсорбционной колонны.
Нитрозные газы после холодильника и сепаратора поступают под 
1-ю тарелку колонны, конденсат — на 4— 7-ю тарелки. Общее ко
личество получаемой HNO3 при степени поглощения окислов азота 
98% составит;

337,6-0 ,98 « 3 3 1 ,0  моль (20 830 кг)

Потери кислоты равны;
337,6 — 331 =  6,6 моль

Количество кислорода, необходимого для получения азотной 
кислоты, определяется по уравнению

2 N 0  +  И2О Ч- 1,502 =  2 HNQ3



331 • 1,5 • 0,5 »  248 моль

Количество добавочного кислорода, необходимого для получе
ния кислоты:

248 -  193,2 =  54,8 моль

Количество азота воздуха, вводимого с этим количеством кис
лорода:

54 ,8 .0 ,79
— ------=  206 моль

Если содержание избыточного кислорода в отходящих газах 
равно 2,5%, то вместе с ним выводится N2 в количестве:

2,-5 •̂ 9 ^ 9  41% '0,21

Содержание паров воды в выхлопных газах при 30° С;
31,5-100  ,

7 6 0 .8

где 31,5 — парциальное давление паров воды, мм рт. ст.
Таким образом, общее количество выхлопных газов:

jc =  6,6 +  0,025л: +  0,0052л: +  2348,2 +  206 +  0.0941л:;
X =  2923 моль

Из НИХ на долю избыточного кислорода приходится 
2923-0,025 =  73,1 моль

а на долю избыточного азота:
2923 • 0,0941 =  275 моль

Общее количество воздуха, вводимого в колонну (в м оль):

О 2 ...........................  54,8 +  73,1 -  127,9
N 2 ...........................  206 +  275 =  481

В с е г о  . . .  608,9

Количество паров воды в выхлопных газах равно.
2923 - 0,0052 =  15,2 моль 

Состав выхлопных газов:
км оль  объем н. %

N 0 ...........................  6,6 0,23
О 2 ...........................  73,1 2,5

...........................  2828,2 96,75
Н 2О ...........................  15,2 0,52

В с е г о  . . .  2923,0 100,0 

23* 3SS



Количество воды, необходимой для образования 100%-ной 
азотной кислоты по реакции

3N02 + H2 0 = 2HN0 3 + N 0
равно:

331 -0 ,5 =  165,5 моль

Количество воды, необходимой для образования 567о-пой азот
ной кислоты:

3 3 1 -6 3 (1 0 0 -5 6 )
------- 187 56-------- =

С учетом влажности газа и количества реакционной воды в ко
лонну следует вводить следующее количество воды:

165,5 +  910 +  15,2 -  522 =  568,7 моль

Расчет процесса абсорбции по тарелкам. Количество газа, по
ступающего в первую царгу колонны вместе с добавочным воз
духом;

кмоль объемп. %

N 0  ...........................  142,6 4,43
N O j ...........................  52,8 1,64
О 2 ...........................  60 ,2+ 127 ,8=188  5,83
Н 2О ...........................  8,9 0,21
N 2 ...........................  2828,2 87,89

В с е г о  . . .  3220,5 100

Объемная скорость газа w при 30° С и 7,5 ат (с учетом сниже
ния давления на 0,5 ат в предыдущих аппаратах):

3220,5 .22 ,4 (273  +  30) _
3600 • 273 • 7,5

Принимая линейную скорость газа v в свободном объеме рав
ной 0,3 м1сек, найдем площадь сечения абсорбционной колонны:

„  W 2,9
у 0,3

Диаметр колонны составит;

=  9,67

Примем высоту окислительного пространства под первой тарел
кой 0,6 м, тогда продолжительность пребывания в нем газа соста
вит 2 сек  (в практических условиях принимают продолжительность 
пребывания газа для первой тарелки в 2— 3 раза больше).

Степень окисления окиси азота определяют по уравнению 
(П1,7):
49 Q , 7 К2 , 9 __________ !_______

’ (0 ,0 5 8 3 -  0,02215)2 ( 1 - а )  0,02215 , 0,02215
0,0583 “



Отсюда а =  0,82.
После окисления окиси азота состав газа будет следующим 

(в м о л ь ):
N 0  .................. ..... (1 -0 ,8 2 )-1 4 2 ,6 = 2 5 ,6
N O j .................. ..... 0,82 • 142,6 +  52,8 =  169,8
О 2  ..... 1 8 8 -0 .5 -0 ,8 2 -1 4 2 ,6 = 1 2 9 ,5

Количество газа, поступающего на первую тарелку, будет 
равно:

NO NO2+2N2O4 О2 Н2О N2 В сего ^

Количество, м о л ь .......................25,6 1о9,8 129,5 8,9 2828,2 3162
Давление, а т ...............................  0,030 0,403 _  _  _  Я овш =Л 5

Находим парциальное давление двуокиси азота в момент
установления равновесия при соприкосновении газа с жидкостью 
на первой тарелке по уравнению (IV, 5);

2

3^ iP n 02 +  2 ■ +  PnOj =  За +  6 +  2с

По диаграмме (см. рис. IV-5) находим значение Ki, равное 50 
при 30° С для 56%-ной HNO3. Значение находим по формуле:

l g ^ =  - +  3 0 3 +  6,251 /С =  0,192oUo
Тогда

„2

3 • +  2 ^  +  Pno2 =  3 • 0.06 +  0,403

Следовательно
/ ’ N02 =  О’ '2 6  ат

Парциальное давление окислов азота в состоянии равновесия

2р1п  2-0 ,126^
Р . =  К А о ,  +  — Р  +  PNO, =  50 • 0,126’  +  +  0.126 =  0,387 ат

Начальное парциальное давление окислов азота 
р „ =  а +  6 +  2с =  0.06 +  0.403 =  0.463 ат

Уменьшение парциального давления окислов азота вследствие 
их частичного превращения в азотную кислоту составит:

Rieop =  Ра — Рк =  0.463 — 0.387 =  0.076 ат

Рассчитаем к. п. д. тарелки или коэффициент достижения рав
новесия:

е =  а +  /CC hnos +  0 , 0 0 4 1 р ' ’^  ̂+  0.067Й -  0,002/ -  0.43ш 

К  =  0.0071 +  2 - 10“ ^  -  0.015Ш
ИЛИ



Примем, что диаметр отверстий в ситчатых тарелках равен 1,5 мм, 
а площадь свободного их сечения 4%, тогда

Ig а = -  0,35 -  0.01S -  0,357 Ig d 
Ig а = -  0,35 -  0,01 ■ 4,0 -  0,357 • Ig 1,5 

а = 0,355

Расстояние между следующей тарелкой и слоем кислоты, нахо
дящейся на тарелке, равно 0,5 м, температура кислоты 30° С и 
концентрация продукционной кислоты 56%. В этом случае

с = 0,355 + 0,0041 • 56 + 0,0041 • 7,5' + 0,067 • 0,5 -  0,002 • 30 -  0,43 • 0,3 = 0,6

Практически уменьшение парциального давления окислов азота 
с учетом того, что равновесие не достигается, равно:

•̂ п;>акт = RTcopC = 0,076 • 0,6 = 0,0455 ат

Расстояние между тарелками с учетом оптимального соотноше
ния между скоростью окисления N 0  и скоростью абсорбции NO2 
должно определяться уравнением (IV, 7). С учетом размещения 
холодильных змеевиков на ситчатых тарелках и устройства лазов 
это расстояние увеличивают до практически целесообразного.

Количество окислов азота, превращенных в азотную кислоту, 
может быть вычислено по формуле;

п̂ракт 0,0455

где Q — количество окислов азота в поступающем газе, моль.
На образование кислоты по реакции

3NO2 + HjO = 2HNO3 + NC 

израсходовано двуокиси азота:
1,5/= 1,5- 19,2 = 28,8 моль

При этом регенерировалось окиси азота:
0,5/ = 0,5 • 19,2 = 9,0 моль

После первой тарелки в газе содержится
25,6 + 9,6 = 35,2 моль N0

Содержание окиси азота в газе
35,2

3162- 19,2 
а содержание кислорода:

= 0,0112 мол. доли

129 5 
•з1'б2-19.2 =



Тогда состав газа после абсорбции на первой тарелке будет 
следующим (в м оль):

N 0 ........................... 35,Э
N O j ...............................141,0 ( 1 6 9 ,8 - 2 8 ,8 )

О 2 ........................... 129,5
Н 2О ........................... 8,9
N 2 ........................... 2828,2

В с е г о  . . .  3142,8

Снижение давления за счет сопротивления составит:
д р  _  4978______ ( вг) +  0,127)______  ̂ Ysa

( r f + 1,075) (S  + 5,185) Y26

где Y56 — плотность 5 6 % -ной азотной кислоты, 1345 кг/м̂ -,
Y26 — плотность 26%-НОЙ азотной кислоты (уравнение полу

чено для средней концентрации кислоты), 1153 кг/м .̂

д р  ^  4978 • Т Т §  =

Определяем объемную скорость газа:
3142,8 -22 ,4 (273  +  30) ^
3600-273  (7 ,5 -0 ,0 1 )  ^

Слой жидкости на тарелках принимаем равным 50 мм] высоту 
свободного окислительного объема 0,5 м, расстояние между тарел
ками 0,55 м. Тогда свободный окислительный объем колонны

=  0,5 =  4,87 .3

Продолжительность пребывания газа между первой и второй 
тарелками

4,87
2 ,89

=  1,68 сек

Определим степень окисления окиси азота между первой и вто
рой тарелками по уравнению (III, 7):

428 • 7,492 . 1 (58 =  *
(0,041 -0 ,0 0 5 0 6 )

(0,041 -0 ,0 0 5 0 6 ) а 1 -  а
( 1 - а ) -0,00506 +  • 'S   ̂ 0,00506 ,

0,041 “
где а =  0,45.

Состав газа после окисления N 0  (в м оль):
N 0 ..................  3 5 ,2 - (1 -0 ,4 5 )  =  19,4
N O 2 ..................  141+ 35 ,2 -0 ,45= 156 ,8
О 2 ..................  1 2 9 ,5 -3 5 .2 -0 ,6 5 -0 ,5 = 1 2 1 ,6

Количество газа, поступающего на вторую тарелку;
NO 2 N2O4 + NO2 О2 Н2О N2 Всего

Количество, м о л ь ...............................  19,4 156,8 121,6 8,9 2828,2 3134,9
Давление, а т ........................................  0,046 0,374 _  _  _  7,44



Количество кислоты, образующейся на верхних тарелках:
331 -  19,2 =  311.8 моль

Количество воды, необходимое для образования кислоты на 
первой тарелке:

0,5 • 19,2 =  9,6 моль 

Количество воды в кислоте, стекающей с первой тарелки:
910 +  9,6 =  919,6 моль 

Концентрация азотной кислоты на второй тарелке:
31 1 ,8 -6 3 . 160

3 1 1 ,8 -6 3 +  919 ,6-18 = 54,396

Затем такой расчет повторяется и для следующей тарелки. Та
релка, на которой концентрация азотной кислоты равна концентра
ции конденсата, образовавшегося в холодильнике-конденсаторе, и 
будет той, куда вводят конденсат.

Далее рассчитывают количество кислоты, которая должна об
разоваться на более верхних тарелках, и воды, поступающей с 
верхней тарелки. От числа молей окислов азота, поступивших на 
данную тарелку, отнимают число молей HNO3, поступивших с кон
денсатом. Аналогично, от количества молей воды на данной та
релке отнимают количество молей воды в конденсате.

Далее расчет продолл<ается до достижения заданного состава 
отходящего газа.

Составление теплового б алан са  абсорбционной колонны. При
ход тепла на первой тарелке в результате образования двуокиси 
азота по реакции

2 N 0  +  О 2 =  2N O 2 +  124 ООО кдж
составит

1 94 ППП
Qi =  g - 117 =  7 250 ООО кдж

где 117 — количество окислившейся N0, моль.
Приход тепла, выделяющегося при образовании безводной азот

ной кислоты, рассчитывается в соответствии с реакцией
3 NO 2 +  Н 2О =  2 H NO 3 +  N 0  +  73 700 кдж

7 Q  7 П 0
Q2 =  - ^ 3  • 28,3 =  70 800 кдж

где 28,3 — количество NO2, израсходованной на образование HNO3, 
моль.

Приход тепла вследствие разбавления кислоты до концентра
ции 56% HNO3 (см. диаграмму на рис. IV-24) составит;

Q 3 =  5700- 1 9 ,2=  109 300 кдж

где 19,2 — количество окислов азота, превращенных в HN0.4 на 
первой тарелке, моль.



Таким образом, тепло, выделяющееся на первой тарелке 
Q =  7 250 ООО +  708 ООО +  109 300 =  8 067 300 кдж

Таким же путем с учетом количества окисленной окиси азота и 
образовавшейся азотной кислоты рассчитывается тепло, выделяю
щееся на каждой тарелке. При этом следует учитывать теплоту 
разбавления кислоты с уменьшением ее концентрации.

Поверхность змеевиков, охлаждающих кислоту на тарелках, 
определяют в соответствии с количеством выделившегося тепла. 
При составлении прихода и расхода тепла необходимо учитывать 
изменение температуры газа и жидкости. По количеству выделив
шегося тепла рассчитывают расход воды.

3. МЕТОД РАСЧЕТА БАШЕН ЩЕЛОЧНОЙ АБСОРБЦИИ

Расчет * основан на следующем допущении; при взаимодей
ствии слабых нитрозных газов с щелочным раствором (например, 
соды) в реакцию со всем количеством двуокиси азота вступает 
эквивалентное количество окиси азота

NaaCOs -f NO  ̂+  NO =  SNaNOj +  COj

С образованием только нитрита натрия. Исходя из этих условии, 
можно определить требуемую степень окисления газа и соответ
ствующую продолжительность пребывания газа в башнях для по
лучения заданного количества нитрита натрия.

Так, нитрозный газ, поступающий на щелочное поглощение, 
имеет следующий состав:

кг!ч м^1ч объем н . %

N 0  ................................ 72 64 0,7
О г ....................................  550 386 5,0
N j .................................... 9D50 7250 91,7

В с е г о  . . .  9S72 7690 100,0

Из этого количества окислов азота требуется получить 100 кг/ч 
нитрита натрия. Процесс проходит при 30  ̂С. В соответствии с при
веденной реакцией на получение 100 кг NaNOs расходуется:

кг/н жЗ

N02 ...........................  33 16
N O ...........................  22 16
N a ^ C O s ..................  77

В с е г о  . . .  132 кг

И получается (в кг/ч):
N aN O a.......................  100
СО 2 ...........................  32

В с е г о  . . .  132

* М етод предложен Мучкаи Л. [M agyar Reniiai Folyarat, 67, №  И, 488 
(196 i)].



в  исходном газе было 54 л® N 0, следовательно, требуемая сте
пень окисления равна:

NO 2 16
N O 2 +  N 0  54

= 0,296

Далее воспользуемся номограммой (рис. IX-1), построенной в 
координатах т ■ fe, а  и где т — время пребывания газов в башне,

е ю ’  г  3 i  S 2 3 и 5  6 8
г - в

Рис, IX-1. Н омограмма для определения степени окисления N 0  
(составлена Л. Мучкаи):

в — концентрация кислорода, объемн. о/о; т — время пребывания газа в аппа- 
рате, сек\ а  — степень окисления NO, доли единицы.

в течение которого можно получить требуемую степень окисления 
NO, сгк\ Ь — содержание кислорода в газовой смеси, объемн. %; 
а  — степень окисления N0, доли единицы; t — температура, °С.

Из точки на ординате, соответствующей значению заданной сте
пени окисления а =  0,296, проводим горизонтальную прямую до пе
ресечения с кривой, соответствующей содержанию NO в газах 
(в данном случае 0,7 объемн. % ).  Из точки пересечения опускаем 
перпендикуляр до встречи с наклонной прямой в точке, соответ
ствующей температуре 30° С, и по изотерме спускаемся до оси абс
цисс, на которой и отсчитываем значение тЬ =  500 (сек-объемн.%).



Если содержание кислорода 6 =  5 объемн.%, находим время пребы
вания газа т=500 ; 5 =  100 сек.

При расчете исходим из неокисленного газа, в котором отсут
ствует двуокись азота. В практических условиях газ, покидающий 
абсорбционную колонну при атмосферном давлении, имеет сте
пень окисленности около 0 ,2 .

Вносим поправку в расчет. Пользуясь той же диаграммой, но 
из точки, соответствующей а =  0 ,2 , находим на абсциссе новое зна
чение величины х'Ь — 220. Тогда действительное значение хЬ будет 
равно

т6 -  т '6  =  500 -  220 =  280

И действительное время пребывания газа в башнях щелочного по
глощения

г  =  280 : 5 =  56 сек  

Объем газа в рабочих условиях равен

а необходимый свободный объем башен:
К =  2 ,3 6 -5 6 =  132

Так как щелочную абсорбцию проводят обычно в двух последова
тельно включенных башнях, то свободный объем каждой из них 
будет равен:

F  =  1 3 2 :2  =  66 

Теоретический состав отходящих газов:
к г  о б ъ е м н . %

N 0  .................................... 5 4 - 2 - 1 6  =  22 28 0,29
О г .................................... 386 -  0 ,5 -1 6  =  378 539 4,95
С О г ...............................  16 32 0,21
N2 .................................... 7250 9050 94,55

В с е г о .  . . 7666 9649 100,0

Материальный баланс (в к г):
П риход Р асход

с  г а з о м ..................  9672 С г а з о м .................. 9649,0
С Na^COa . . . .  77 С N aN Oj . . . .  100,0

В с е г о  . . .  9749,0 В с е г о  . . .  9749,0

4. МЕТОД СОСТАВЛЕНИЯ МАТЕРИАЛЬНОГО БАЛАНСА (В ОБЩЕМ ВИДЕ) 
ПРОИЗВОДСТВА РАЗБАВЛЕННОЙ АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ

В процессе получения разбавленной азотной кислоты протекают 
следующие реакции:

4NH3-1-502 -----► 4 NO +  6 H2O  (IX , 1)
4N4-i, - f  ЗО2 — ► 2N j +  6 Н2О ( IX, 2)

2NO +  O 2 — ► 2 N O 2 (IX , 3)
NO +  0,750г-Ь  0,5НгО — ► H N O 3 (IX , 4)



Принимаем следующие условные обозначения: 
т)| — выход по конверсии NH3, доли единицы; 
т)2 — выход по абсорбции окислов азота, доли единицы; 

%КНз — содержание аммиака в газовой смеси до конверсии, 
объемн. %;

% 0 2 ~  содержание кислорода в воздухе, объемн.%;
% N2 — содержание азота в воздухе, объемн. %;

а — соотношение азота и кислорода в воздухе, VoNs: % 0 г;
%К — содержание кислорода в выхлопных газах, объемн.%;

1/ — объем газа или газовой смеси (с соответствующим ин
дексом), приходящегося на 1 т HNO3, м̂ .

В соответствии с протекающими реакциями и принятыми услов
ными обозначениями объемы газов (в м^) можно выразить в об
щем виде (см. стр. 363).

Расход аммиака на 1 т I-INO3 составляет:
_  0 ,2 7 -2 2 .4 -1 0 0 0  356

Расход кислорода по реакциям ( I X , 1) и (IX ,2) равен:
1^02 =  + 0.75) (IX, 6)

Эквивалентное расходу кислорода количество азота в воздухе 
^N2 =  1^NH3«(0-5»1i+0,75) (IX. 7)

Общий объем сухой аммиачно-воздушно-кислородной смеси:

Объем основного количества воздуха, расходуемого на приго
товление аммиачной смеси

100
^ о сн . в ^N H 3

В том числе

1UU ‘ " “ 3 \ % 1МН, /
(IX, 9)

у  =  ^ ^̂ 2 у  
N2 1Q0  '^NHs % NH3

По реакциям (IX, 1) и (IX, 2) в конверторе образуются

1"n2 = 0>51̂ nh3 ( 1 - ’1i) (IX, 10)
^H20=1-5^'nH3

Количество свободного кислорода после конверсии аммиака со
ставит:



Общее количество азота в газовой смеси после конверсии ам
миака:

Гп г /1 ч % N2 / 100 /
0-5 (1 ^i) + 100 i % NH3 (IX, 12)

Общий объем сухих нитрозных газов Кс.н.г. после катализатора:

Общий объем нитрозных газов (вместе с реакционной водой) 
после катализатора равен;

'  100 
'а .н .г  >'МНз\ % NH

Расход кислорода на окисление NO, полученной в конверторе, 
по реакции (IX, 4) с учетом окисления окиси азота, повторно вы
делившейся при абсорбции:

К о , =  0.75У^Нэ =  267 =  const (IX , 15)

Расход азота, эквивалентного этому количеству кислорода в 
воздухе:

%  =  «1"о 2 =  « '2 6 7  (IX , 16)

Общий расход кислорода на химические реакции при конвер
сии аммиака и абсорбции нитрозных газов с учетом выходов 
тц и TI2:

1^02 =  ^"nHs (0-5П1 +  0.75т),TI2 +  0,75) =  (0.5ii, +  0,75) +  267 (IX , 17)

Такое уравнение может быть использовано при допущении, что 
вместе с выхлопными газами в атмосферу выводятся окислы азота 
в виде N0. Если принять, что окислы азота находятся в виде NO2, 
то применимо уравнение:

( 1 - 2 4 + 0 .7 5 )  (IX , 17а)

Количество N2 и N 0  в выхлопных газах без избыточного воз
духа, т. е. при условии, что введено столько кислорода, сколько 
требуется для окисления аммиака до HNO3 с учетом выходов tji 
и Г12, составляет:

V'tcop, вых = '̂ыиз h i%  (0 ,7 5 а - 1 )  + 0 .5 т  ( а +l ) - f  0 .7 5 а + 0,5] (IX . 18)

Количество сухих выхлопных газов, удаляемых в атмосферу 
вместе с избыточным кислородом и эквивалентным ему количе
ством азота, равно:

^иракт. вь.х =  ^̂ NH3 (0>75« "  >) +  0.5п, (а +  1) +  0,75а +  0,5] +  В (1 +  а)
(IX , 19)

где В — количество кислорода в выхлопных газах, м .̂
Обозначив выражение, заключенное в квадратные скобки, бук

вой Л, получим:



Концентрация кислорода в выхлопных газах:

Количество кислорода, удаляемого в атмосферу:

^ ° 100 - Т к (1+-а)- ('^>21)

Количество кислорода, подаваемого на абсорбцию с добавоч
ным воздухом:

^ 0 2 . д о б “  ^N H 3 L 100 -  % К (1 +  а )' +  ■  - ^ Т Ш Г  +  Т о Г  +
(IX, 22)

Выход г\2 в процессе кислой абсорбции (по аналитическим дан
ным) составляет:

' 3 5 6 -1 0 0  356С
% N 0  D______

356-100  267о 356 (IX .
% NO D D

где
С =. 0 ,5 а - ( - - ^ ^  +  —  +  0,5 

■П1 111

0 = 1- - ^ ( 1 -Ьа)

Объем выхлопных газов с учетом выхода ri2 и концентрации N 0 
на выхлопе:

U ^  3 5 6 -1 0 0 ( 1 - п . )
Ф ак вы х 96 N 0T12 и л ,  Z4 )

Уравнения (IX, 5) — (IX, 24) пригодны для расчета систем, ра
ботающих на воздухе, обогащенном любым количеством кисло
рода. Если системы работают на чистом воздухе, то а  =  3,76 =  
=  const. В этом случае некоторые уравнения упрощаются и при
нимают следующий вид:

=  3.76К^Нз (0.5т), +  0,75) (IX . 7)

■ *'»и. ( i t s h .' "  "''*4' ■  ''• * )
Knj =  3,76 • 267 =  1004 =  const (IX , 16)

^^геор. вых “  ^^КНз +  2,38^1 +  3,32) (IX , 18)



l̂ npaKT. вых =  +  2.38ri, +  3.32) +  4.76B (IX . 19)

^npaKr.Bb.x =  ^^NH,^ + 4.76В (IX, 19a)

F n h , • % КЛ

‘ 'o ., , «  -  V'«H. ( i o o - w Y .% K  +»■'='"’>=- т а г  + »'=4' +  ».»5) (« .  22)
356 -100  3 5 6 - с

_ % ^  n y  oq\
356. 100 649 23)

% NO D
где

с  =  - M l  +  2.38 
»li

D ^ 1 _ 4 ,7 6 -9 6J (
100

5. МЕТОД РАСЧЕТА КОЛОННЫ ДЛЯ КОНЦЕНТРИРОВАНИЯ 
АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ

Составление материального и теплового балансов (в расчете на 
1 т HNO3).

Принимаем следующие условия:
Вы ход азотной кислоты, % ....................................  99
Концентрация кислот, 96

разбавленной а з о т н о й ......................................... 48
концентрированной азотной ...........................  98
концентрированной серной ...........................  92
отработанной серной ......................................... 68

Температура, °С
исходных к и с л о т ..................................................  20
концентрированной азотной кислоты п о

сле конденсатора .............................................  40
отработанной серной кислоты .......................  165
паров азотной кислоты на выходе из к о 

лонны ....................................................................  90
перегретого п а р а ..................................................  250

Давление пара, поступаю щ его в колонну
а т ................................................................................. ..........1,5

н /л « 2 .............................................................................14.7-10^

Расход 48% -ной HNO3 

в том числе:
H N O ,..................  2 1 0 5 -0 ,4 8 =  1010 лг
Н 2О ..................  2105-0 .5 2 = 1 0 9 5  кг

Обозначим количество концентрированной серной кислоты, по
ступающей в колонну, X, тогда расход H2SO4 составит 0,92х,



а количество води, вводимой с серной кислотой, 0,08л:. В этом слу
чае из концентрационной колонны выходит (в кг) с парами азот
ной кислоты;

HNO3 ....................  1010
2

Н2О ........................  1010- ^  = 20,6

В с е г о  . . . 1030,6

С отработанной серной кислотой:
H 2 SO 4 ....................... X • 0,92

32
Н 2О ........................... 0,92л: • gg- =  0,434х

В с е г о  . . .  1,354л;

Если количество воды (в к г), введенной с паром, обозначить 
через у, то уравнение баланса воды можно написать в следующем 
виде:

0,08л: +  1095 4- г/ =  20,6 +  0,434х
или

0,354л: =  1074,4 +  у

Для составления материального баланса необходимо восполь
зоваться уравнением теплового баланса, так как в уравнение ма
териального баланса входит расход пара у (в кг), определяемый 
из теплового баланса.

П р и х о д  т е п л а  слагается из следующих статей:
1. Теплота разбавления серной кислоты с 92 до 6 8 % H2SO4 

определяется по формуле;
17 860га 

rt +  1,798

где п — мольное отношение Н2О : H2SO4.
Вначале находим/г для 9 2 % -и 6 8 %-ной серной кислоты. В 92% -ной 
серной кислоте содержится (в м ол ь):

Отсюда

л: • 0,92 
98 
0,08
jg —  =  0,0044л:

H 2 SO 4 . . . — =  0,0094л: 

Н2О . . • 0.08

0,0044л: „  „  
0,0094л: ’

В 1,354х кг отработанной 6 8 % -ной серной кислоты содержится 
(в м о л ь ):

H ,S O ,.  . -‘ -- м ' - “ -0 .0 0 9 1 ,

1,354л: • 0,32HjU . . .Н 2 О . . . ^  =  0,024л:



Отсюда

Теплота разбавления 100%-ной серной кислоты до концентра
ции 6 8 % H2SO4:

=  10 554 ктл/моль (44 300 кдж1моль)

И ДО концентрации 92% H2SO4:

g = - — =  3700 ккал1моль (15 500 кдж (м оль)

Следовательно, теплота разбавления серной кислоты с 92 до 6 8 % 
H2SO4 составляет:

=  44 300 — 15 500 =  28 800 кдж/моль 

тогда на 1 т HNO3 приход тепла будет равен:
?1 =  0,0094л: • 28 800 =  27U  кдж

2. Физическое тепло, приносимое с азотной кислотой
^2 =  2105 • 2,77 • 20 =  117 ООО кдж

где 2,77 — удельная теплоемкость 48% -ной азотной кислоты, 
кдж\ {к г-гра д ), 

и с серной кислотой
<7з =  л: • 1,59 • 20 =  31,8л; кдж

где 1,59 — удельная теплоемкость 92%-пой серной кислоты 
кдж! {к г -гр а д ).

3. Тепло, приносимое с перегретым паром, слагается из тепла 
насыщенного пара при 1,5 ат (или 14,7-10'' к/лг^), равного 
2700 кдж1кг, и теплоты перегрева с 109,3 до 250“ С при постоянном 
давлении, определяемой по уравнению;

1,99 (250 -  109,3) =  280 кдж1кг

'де 1,99 — удельная теплоемкость 1 кг пара, к д ж !{к г -гр а д ). 
Приход тепла с 1 кг пара составит:

2700 +  280 =  2980 кдж !кг 
или В расчете на 1 т MNO3

<74 = 2Ш у

4. Приход тепла с воздухом, подсасываемым из помещения 
(если колонна работает в условиях вакуума). По практическим 
данным на 1 г HNO3 подсасывается до 35— 30 л<® (или 40 кг) воз
духа. Приход тепла составит:

<75 =  0,944 • 40 • 20 =  755 кдж

’де 0,944 — удельная теплоемкость 1 кг воздуха, к дж !{к г-гр а д ).



5. Тепло, вносимое концентрированной азотной кислотой из 
конденсатора в продувочные царги колонны;

9 б =  1020. 1 ,9 9 -4 0 = 8 1  200 кдж

где 1,99 — удельная теплоемкость 98%-ной HNO3, кдж! (к г -гр а д ). 
Следовательно, общий приход тепла составит (в кдж ):

2 9  =  271х  +  1 710 ООО +  31,8х +  2980^ +  755 +  81 200 =  198 955 +  302,8л: +  2980г/

Р а с х о д  тепла слагается из следующих статей;
1. Тепло, расходуемое при концентрировании азотной кислоты 

с 48 до 98%, определяется следующим образом. Тепло разбавле
ния азотной кислоты со 100 до 48% равно 6300 ккал/моль (или 
26 400 кдж 1моль), тепло разбавления азотной кислоты со 100 до 
98% составляет 400 ккал1моль (или 1680 кдж !м оль). Следова
тельно, расход тепла на концентрирование 48% -ной азотной кис
лоты до 98% HNO3 составляет;

(7, =  (26 400 -  1680) =  397 ООО кдж

2 . Физическое тепло, уносимое парами 98%-ной HNOs (90°С):
qi =  1030,6 • 1,99 • 90 =  185 ООО кдж

3. Расход тепла па испарение азотной кислоты;
<7з =  1010-483 =  488 000 кдж

где 483 — теплота испарения 1 кг HNO3, кдж!кг.
4. Расход тепла на испарение 2% воды, содержащейся в 

98% -ной кислоте;
94 =  20 -2 2 6 0  =  45 200 кдж

5. Физическое тепло, уносимое 6 8 % -ной серной кислотой при 
165° С;

9s =  1,354х - 2,1 - 165 =  470л: кдж

где 2 ,1 — удельная теплоемкость 1 кг отработанной серной кис
лоты, кдж! {к г -гр а д ).

6 . Расход тепла на нагревание подсосанного воздуха до 90° С:
<?б =  40 - 0,934 (90 — 20) =  2700 кдж1кг

где 0,964 — удельная теплоемкость воздуха, дж! {кг ■ г р а д ) .
7. Расход тепла, уносимого 98% -ной азотной кислотой из ко

лонны при 85° С;
97 =  1 0 2 0 -1 ,9 9 -8 5  =  172 ООО кдж

где 1,99 — удельная теплоемкость 1 кг 98%-ной кислоты, кдж !{кг X 
X  гр а д).

Следовательно, общий расход тепла составит;
2  9 =  397 ООО +  185 ООО +  488 ООО +  45 200 -Ь 470х -Ь 2700 -f 172 ООО =

;= 1 289 ООО -\- 470л: кдж



ли с учетом потерь тепла в окружающую среду 

2  9  =  1 300 ООО +  470л: кдж  

Приравнивая приход и расход тепла друг другу, напишем:
198 955 +  302,8л: +  2980г/ =  1 300 ООО +  470л;

ЛИ
1 101 045 -  29801/+ 167,2л: =  О

Решаем уравнение баланса тепла совместно с уравнением ба- 
анса воды:

0,354л: =  1 0 7 4 ,4 + г/
Находим *

X =  4900 кг, у  =  655 кг

По найденным значениям х и у составляем материальный (в 
г) и тепловой (в кдж) балансы.

Материальный баланс

П риход
с 48% -Н О Й  азотной кислотой H N O 3 .............................1010

Н 2О ........................... ......1095
с 9 2 % -ной серной кислотой H 2S 0 4  .............................4510

Н2О ........................... ......390
с водяным паром Н 2О ........................... ..... 655

В с е г о  . . .  7660

Р асход
с 98% -ной  азотной кислотой H N O 3 ....................... 1000

Н2О ..................... 20
с отработанной серной кислотой H2S O ,,....................... 4510

Н2О ..................... 2120
потери разбавленной азотной I I N O j .......................  10

кислоты

В с е г о  . . .  7С60

Тепловой баланс

Приход
от разбавления серной к и сл о т ы ..............................................1 330 ООО

с разбавленной азотной к и с л о т о й .........................................  117 000
с концентрированной серной кислотой . ............................ 156 000

с водяным п а р о м ..................................................' ....................... 1 950 ООО
с подсосанным в о з д у х о м ...........................................................  755
с концентрированной азотной кислотой из конденса

тора ................................................................................................... 81 200

В с е г о  . . . 3 634 955

* В приведенном расчете мы заменили единицы тепла (в ккал) на единицы, 
ыраженные в кдж, но оставили температуру в °С. Это обусловлено тем, что 
еплоемкости, которыми пользовались при составлении баланса, относятся к о б -  
асти температур, лежащих выше 273° К; поэтому подстановка в единицы изме- 
ення градусов Кельвина привела бы к неправильным, завышенным результатам.



Р а сх од
на концентрирование разбавленной азотной кислоты 397 ООО
на нагревание разбавленной азотной кислоты до 9Э°С 185 000
на испарение 100%-ной азотной к и сл оты ....................... 4?8 ООО
на испарение 2% в о д ы ............................................................... 45 200
на нагревание отработанной серной к и сл о ты ..................  2 300 ООО
на нагревание подсосанного в о з д у х а ................................ 2 700
с отходящ ей 9896-ной азотной к и сл отой ...........................  172 000
потери т е п л а .....................................................................................  45 055

В с е г о  . . .  3 634 955

Составление материального и теплового балансов колонны при 
частичном испарении разбавленной азотной кислоты. Если в ко
лонну вводить половину разбавленной азотной кислоты в виде 
паров HNO3 и Н2О, а вторую половину в виде охлажденного рас
твора, тепловой и материальный балансы видоизменяются. Допу
стим, что 45% тепла, введенного в колонну с паром (в соответ
ствии с предыдущим расчетом), затрачивается в процессе работы 
испарителя разбавленной азотной кислоты. В этом случае изме
няются две статьи прихода тепла, т. е. количество тепла, вноси
мого в колонну разбавленной азотной кислотой:

9 , =  117 0 0 0 :2  =  58 500 кдж

и количество тепла, вносимого испарившейся разбавленной азот
ной кислотой:

<72 =  1 950 ООО • 0,45 =  878 ООО кдж  

Тогда приход тепла (в кдж) будет слагаться из следующих ста
тей:

Разбавление концентрированной серной кислоты 
Приносимое с холодной азотной кислотой 
С концентрированной серной кислотой .
С остры м п а р о м ..................................................
С азотной кислотой из испарителя . . .
С подсосанным- в о з д у х о м ...............................  . .
С концентрированной азотной кислотой из конденсатора

271х 
58 500 

31,8,v 
2 980(/ 

878 ООО 
755 

81 200

VВ с е г о .  . . 1 018 455 + 302,8л:+  2 980г/

Суммарный расход тепла, как и в предыдущем случае, равен:
1 300 ООО +  470л:

Приравниваем приход тепла и его расход:
1 018 455 +  302,8л: +  2980;/ =  1 300 ООО +  470л:

или
281 5 4 5 +  167,2л:-2 9 8 0 ;/  =  О

Уравнение баланса воды: 1074,4—0,354л: +  г/=0. 
Решаем совместно оба уравнения и находим:



Материальный баланс

П риход кг
с разбавленной азотной кислотой H N O 3 ........................... ............1 010
И 2О ....................................................................................................... ........... 1 095
с 9 2 % -ной серной кислотой H 2S O 4 .................................... ............3 593
Н 2О ....................................................................................................... ........... 310
с остры м водяным паром H j O ............................................. ........... 326

В с е г о  . . .  6331

Р асход
с концентрированной азотной кислотой HNO3

с  отработанной серной кислотой H 2S O 4
П 2 О ............................................................................................................................

потери азотной кислоты H N O 3 . . . .

1 ООО 
20 

3 590 
1 711 

10

В с е г о  . . .  6 331

Тепловой баланс

П риход кдж
от разбавления серной к и сл о т ы ..............................................1 058 ООО

с холодной азотной кислотой ..................................................  58 500
с концентрированной серной к и сл о то й ................................ 124 000
с подогретой азотной к и с л о т о й .............................................  878 ООО
с остры м п а р о м .............................................................................  971 ООО

с подсосанным в о з д у х о м ......................................... . 755
с концентрированной азотной кислотой из конденса

тора ...................................................................................................  81 200

В с е г о  . . . 3171 455

Расход
на концентрирование разбавленной азотной кислоты . . . .  397000
на нагревание разбавленной азотной к и с л о т ы ............................ 185 000
на испарение 100%-ной азотной к и с л о т ы ..................................... 483 000
на испарение 2% в о д ы .............................................................................. 45 200
на нагревание отработанной серной к и сл о ты ................................  1 830 ООО
на нагргвание подсосанного в о з д у х а .............................................. 2 700
с отходящ ей 98% -ной азотной к и сл о т о й .........................................  172 000
потери тепла ....................................................................................................  51 555

В с е г о  . . .  3 171 455

Ниже приведены теоретические расходные коэффициенты на 
1 т концентрированной азотной кислоты при работе концентра
ционной колонны без предварительного подогрева и с предвари
тельным подогревом разбавленной азотной кислоты:

Без подогрева С подогревом

Разбавленная азотная кислота в пересчете ■
на 100% -ную  HNO3, т ...............................................1,01 1,01

92% -ная серная кислота, к г ............................ 49Э0 3900
Водяной пар, к г ......................................................  655 326

При сопоставлении расходных коэффициентов следует, что 
режим работы колонны с подогревом азотной кислоты более



экономичен, так как при этом снижается расход концентрирован
ной серной кислоты до 3900 кг и острого пара до 326 кг за счет 
использования эквивалентного ему количества в виде глухого пара 
в подогревателе разбавленной азотноой кислоты.

6. МЕТОД РАСЧЕТА УСТАНОВКИ ДЛЯ НЕПОСРЕДСТВЕННОГО 
ПОЛУЧЕНИЯ КОНЦЕНТРИРОВАННОЙ АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ

Составление материального баланса

Расчеты процессов окисления аммиака и отделения избыточной 
реакционной воды были рассмотрены ранее, поэтому в данном раз
деле приводятся только методы расчета процессов, принципиально 
отличающихся от процессов, проводимых в производстве разбав
ленной азотной кислоты (расчет ведется на I г MNO3).

Состав нитрозных газов, поступающ их на переработку в концентрирован
ную азотную  кислоту, может быть различным и зависит от режима работы 
контактного узла. Для расчета обязательно должно быть известно отношение 
содержания окислов азота к содерж анию водяных паров в газах, причем соот
ношение (N 0  Ч- NO 2) : Н 2О долж но быть таким, чтобы получалась азотная кис
лота концентрацией не менее 98%  (в соответствии с ГОСТ 701— 58).

И сходя из этого условия, состав нитрозного газа, выходящего из первого 
холодильника, мож ет быть следующим:

кг объемп. %

N 0 .................. 389,0 290,4 9,97
N O 2 .................. , 149,0 72,6 2,49
О 2 .................. 156,7 109,7 3,76
Н 2О .................. 163,0 203,0 6,98
N 2 .................. , 2797,0 2237,0 76,80

В с е г о . . 3654,7 2913,3 100,0

Газы выходят из первого холодильника практически неокисленными и по 
пути к газодувкам разогреваются в трубопроводе за счет бурного протекания 
реакции окисления N 0  в NO2. Для охлаждения газы пропускают через второй 
холодильник, где они находятся около 3 сек.

Второй холодильник. Степень окисления N 0  и изменение состава газа в 
течение 3 сек  и при средней температуре 60“ С можно рассчитать по уравнению, 
применимому в случае недостатка кислорода в системе:

P^kr -
1 — а 2,3а а

где Р  — давление газа (101325 н/м^)-
fe — константа скорости, равна 29,2 • 0,972 • 10“ ’ °; 
г  время, сек;

2а — начальная концентрация N 0  (0,0997 долей единицы);
6 — начальная концентрация Оа (0,0376 долей единицы); 
а  — степень использования кислорода.
Решаем уравнение относительно а  и находим, что а  =  0,172. Очевидно, сте

пень окисления N 0  в N O 2 будет определяться уравнением;



кг лЗ объемн.

N O .................. 338,7 252,7 8,72
N O 2 ....................... 226,2 110,3 3,81
О2 .................. 159,8 93,9 3,14
Н 2 О ....................... 163,0 203,0 7,01
N a .................. 2797,0 2237,0 77,32

В с е г о  . . . 3654,7 2893,9 100,0

Исходя из практических данных, принимаем концентрацию кислоты на вы
ходе из холодильника при 40° С равной 25% и определяем количество образо
вавшейся азотной кислоты по давлению водяных паров над этой кислотой. Из 
таблиц находим РнгО ^  Р -̂ 5,866 кн/м^). Объем сухих газов ча
выходе из аппарата (без учета изменения объема газов за счет выделяющихся 
водяных паров) равен:

2893,9 -  203 «  2690,9 

Тогда количество водяных паров, выходящих из холодильника:

Количество конденсирующейся воды:
2 0 3 ,0 -1 6 5 ,4  =  37,6 или 30,0 кг

Количество образующегося в холодильнике моногидрата H N O 3 обозначим через х 
и находим по уравнению:

■00^ 05
х + (30 ,0 -0 ,143л-)

где 0,143 —  доля воды, расходуемой на образование моногидрата азотной кис
лоты.

Решаем уравнение и находим х  =  9,60 кг. Следовательно, на образование азот
ной кислоты расходуется

9 ,6 -0 ,1 4 3 =  1,37 кг Н2О 
а на разбавление 100%-ной кислоты до 25%-ной

3 0 -  1,37 =  28,63 кг Н2О 
На образование HNO3 расходуется N O 2:

9,60-g|-J-| =  10,50 кг (5,10 м^)

При этом выделяется N 0 ;
5 ,10 :3  =  1.7 (2,27 кг)

Концентрация азотной кислоты, вытекающей-нз холодильника:
 ̂ 9,60 • 100 
; 9,60 +  28,63 ~  "

Состав газа на выходе из второго холодильника будет следующим:

Н 2О

кг Л(3 объемп. %

340,97 254,4 8,94
215,7 105,2 3,60
129,80 90,9 3,19
133,0 165,4 5,80

2797,00 2237,6 78,38



Состав кислоты, вытекающей из холодильника (в кг);

HNO3 
Н2О .

9,60
28,63

В с е г о  . . .  38,23

П ервая окислительная башня. На основе практических данных принимаем 
для расчета следующие условия работы окислительных башен:

Средняя температура процесса, °С . . . . 40 
Давление

мм вод. ст...........................................................1 300
к/ л£ 2 ........................................................................ 12 750

Концентрация кислоты в башнях, 96
в п е р в о й ..........................................................  55
во в т о р о й .......................................................... 58 —59

В окислительные башни подсасывается добавочное количество воздуха с та 
ким расчетом, чтобы содержание кислорода в газах в среднем составляло при
мерно 5,5 объемн.% . Тогда с учетом добавочного воздуха состав газа на входе 
в первую окислительную башню будет следующий;

кг Л(3 объемн.
N 0 .................. 340,97 254,4 6,95
N O 2 ................... 215,7 105,2 2,87
О 2 ................... , , 372,8 260,9 7,12
Н2О ................... . . 133,0 165,4 4,52
N2 .................. 3595,0 2877,6 78,54

В с е г о  . . . 4657,47 3663,5 100,0

Практически объем башен выбирают из расчета, чтобы продолжительность 
пребывания газов в каждой башне составляла примерно 110— 120 сек. Прини
маем время пребывания газов в башне равным 115 сек. Объем газов, проходя
щих через окислительную башню (на 1 т HNO3) при 40° С и давлении 101 325 -f  
+  12 750 =  114 075 н/ж^, равен;

3363,5 -
(2 7 3 -f 4 0 ). 101 325 • 1

■ 1,03 M^jceK
273 (101 3 2 5 +  12 750)-3600 

Подсчитываем степень окисления N 0  в первой башне по уравнению;

' а (Ь — а)1
{Ь -а Г ~ а ( 1 - а )

■ +  2,3lg 1 - а  

1 - | - а

Подставляем в уравнение следующие данные;

Начальная концентрация, доли единицы
окиси азота ..................................................
кислорода ..................................................

Константа скорости реакции при 40 °С .
Давление в башнях Р, khJm ^ ..................
Время пребывания в одной башне, сек

2а =  0,0695 
6 =  0,0712 

37,1 • 10-10 
114,5 
115

т



кг л з объем н. % н/м̂
38,97 29,8 0,84 933

679,70 331,0 9,30 10 650
210,80 147,5 4,15 —

133,00 165,4 4,65 _

3 595,00 2 877,6 81,06 —

. 4 657,47 3 551,3 100,0 —

Находим степень окисления окиси азота а  =  0,885. Состав газов после окис
ления в первой башне;

N 0 . . . .
N O j . . . .

О , ............
НгО . . . .

В с е г о

Для расчета материального баланса процесса поглощения окислов азота вос
пользуемся уравнением равновесия:

^  P n 0 2  +  P n O j  =  За 6 -Ь 2 с

Для этого после ориентировочных подсчетов выбираем равновесную концен
трацию азотной кислоты в первой башне ~ 5 5 % .  Степень полимеризации NOj 
в N2O 4 для данных условий незначительна, поэтому при подсчете величин, вхо
дящих в правую часть уравнения и относящ ихся к входящему газу, не учиты
ваем ее.

З а ...............................  3 -9 3 3 = 2  800 н/ле^
Ь + 2 с ......................  10 650 н/л«2

В с е г о . . .  13 450 н/ж^

Для 55%-ной азотной кислоты при 4 0 °С значение Ki находим по уравнению 
Чернобаева

Ig/Ci =  7,781 - 0 , 1 1 14« 

где п —  содержание азотной кислоты (в данном случае 5 5% ).
Ig а:, =  7 ,7 8 1 -0 ,1 1 1 4 -5 5 =  1,641 /С, =  44

или, выражая величины в единицах международной системы СИ, Ki =  42,75 -1 0 - '“. 
Значение константы К находим из таблиц, К =  44 000.
Подставляем найденные значения констант в уравнение равновесия процесса 

поглощения окислов азота и получаем:

3 - 42,75 - 1 0 - ' V n 02 +  I 4 I 00 +  ' ’ N02 =  13 450

Решаем его относительно “  находим, что =  н/м .̂
Тогда

р 1 о ,  6990 - 6990

Степень поглощения двуокиси азота р будет равна:

 ̂ 6 +  2 c - ( P n 0 2 + 2 p n 2 0 . )  10 6 5 0 -9 2 2 0  
-----------------b + Y c ------------------= --------- w t e o —

Следовательно, в первой бащне образуется

331 - 0 , 1 3 3 =  82,5 кг H N O 3

При зтом поглощается 331-0,133 =  44 м ,̂ или 90,5 кг, двуокиси азота и вы де
ляется 4 4 :3 = 1 4 ,7  м ,̂ или 19,8 кг, окиси азота. При поглощении объем  газа



уменьшается на 44— 14,7 =  29,3 м .̂ Объем сухого газа, выходящего из башни 
(без водяных паров), составляет 3551,3— 165,4 — 29,3 =  3356,6 м?. Давление па
ров воды и HNO3 над 55Уо-ной кислотой при 40’ С равно — 2 М  и 
pjjNOa ~  0,243 ки/л^, что в сумме составляет

(РН2О +  РныОз) =  2,84 +  0,243 =  3,083 кн1м^

Из первой башни вместе с газами уносится следующее количество паров 
воды и азотной кислоты

” ' « Ж Щ 0 8 3  '■
В том  числе В0ДЯУ1ЫХ паров

2 84
92,8 =  85,4 л̂  ̂ или 68,7 кг

и паров азотной кислоты 92,8 — 85,4 =  7,4 м̂ , или 20,5 кг. Количество воды, 
конденсирующейся в башне:

165,4 - -  85,4 =  80,0 л ’ , или 64,3 кг

На образование 82,5 кг 100%-ной HNO3 расходуется 82,5 ; 7 =  11,8 кг воды. 
При этом на разбавление кислоты остается 64 ,3— 11,8 =  52,5 кг воды. Концен
трация .кислоты, циркулирующей в первой башне, будет равна;

Эта величина хорош о совпадает с заданной концентрацией азотной кислоты 
в первой башне.

Таким образом , состав газов на выходе из первой башни:

N 0  ( 3 8 ,9 7 + 1 9 ,8 ) .......................
N O 2 (679,7 -  9 0 , 5 ) .......................
О 2 ......................................
Н 2 О .......................................................................................

H N O 3 ...............................................................................

Состав азотной кислоты на выходе из первой башни:

кг

H N O 3 ....................... 62,0
Н2О ...........................  52,5

В с е г о  . . .  114,5

Проверяем парциальные давления воды и азотной кислоты для газа дан
ного состава:

2 ,46-114 ,5  , ,
РНгО = ------- 100------- ---

0 ,21-114 ,5  , ,
PHNO3 = ------- 100------- =

Вторая окислительная башня. Баланс второй окислительной башни состав
ляется таким же методом, что и для первой. П о составу газа на входе во вто

кг жЗ объемн. %
58,77 43,8 1,27

587,20 287,0 8,30
210,80 147,5 4,25

68,70 85,4 2,46
20,50 7,4 0,21

3595,00 2877,6 83,51

4542,97 3448,7 100,0



рую башню определяем;
2 а ......................  0,0127
Ь ........................... 0,0425
Р, кн/м  ̂ . . .  114,5
k .......................... 37,1 • Ю - 'о  (при 40°С)

т , сек  . . . .  115

Подставляем эти величины в уравнение окисления и находим степень окис
ления а  =  0,59. Состав газов после окисления следующий:

кг  лЗ объем н. % н/м^

N 0  ........................................  24,07 17,9 0,52 598
N02 ........................................  642,40 311,0 9,07 10403

О г ........................................  192,30 135,0 3,94
H jO ........................................  68,70 85,4 2,48 -
H NO 3 .................................... 20,5 7,4 0 ,2 2

N . , ........................................  3595,0 2877,6 83,77

В с е г о  . . .  4542,97 3434,30 100,0

По уравнению равновесия подсчитываем содержание NO2 на выходе из баш 
ни. Вначале определяем величины, входящие в правую часть уравнения;

З а ...............................3 • 59 3 =  1 795 н/ж^
6 +  2 с ......................  10 400 н/м^

В с е г о  . . .  12 195 н1м^

Задаемся концентрацией кислоты во второй башне ~ 5 8 ,5 %  HNO3I 
Определяем значение К] для такой кислоты

I g /С, =7 ,781  -0 ,1 1 1 4 -5 8 ,5 =  1,261 или /С, =  18,3 

или, выражая величины в единицах международной системы СИ:

Kt =  18.3 • 0,972 • 10“ '°  =  17,8 • 10“ ‘ “ 
л: =  44 ООО

Подставляя эти новые значения в уравнение равновесия

3 . 17,8 . 1 0 - ' +  I 4 I 0O +  P n o , =  12 195
находим

7440 . 7440
р ^ 0 , - 7 Ш н 1 м ^  p^^O4 =  ^ l 4 0 5 0 -------- 1266

Степень поглощения равна;
„ 10 4 0 0 -(7 4 4 0  +  1266-2 )
Р = ---------------- Г М ю ----------------- =

Следовательно, во второй башне образуется кислоты;
С О  О

311 -0,041 - ^ 4 ^  =  23,9 кг

При этом поглощается 311-0,041 =  12,75 м ,̂ или 26,2 кг, двуокиси азота и вы
деляется 12,75 : 3 =  4,25 м ,̂ или 5,71 кг, окиси азота. Объем газа уменьшается 
на 12,75 — 4,25 =  8,5

Объем сухих газов (без паров воды и H N O 3 )  составляет;



Давление паров воды и H N O 3 над 58,5%-ной кислотой при 4 0 °С составляет 
Рн 2 0  =  2,58 кн/л!^ и P h n 0 3 ~ ® > 3 4 7  khIm  ̂ или в сумме будет равно 2,58 +  0,347 =  
=  2,927 /сн/ж2.

И з второй башни с газами уносится следующее количество водяных паров 
и паров H N O 3:

n i S b r - ® ”  *■
в ТОМ числе в одян ы х паров

9 со
97.2 или 61,8 кг

и паров азотной кислоты

87.2 — 7 6 ,8 =  10,4 ж®, или 29,2 кг 

Количество воды, конденсирующейся во второй башне;
84,5 — 76,8 =  8,6 или 6,91 кг

На образование 23,9 кг H NO 3 расходуется 23,9 : 7 =  3,42 кг воды и на разбавле
ние кислоты остается 6,91 —  0,42 =  3,49 кг воды.

Из первой башни во вторую  поступает 62,0 кг H N O 3 и 52,5 кг Н 2О, концен
трация образующейся азотной кислоты во второй башне следующая:

(62,0 +  20,5 +  2 3 ,9 -2 9 ,2 )-1 0 0  
62,0 +  20,5 +  23,9 -  29,2 +  52,5 +  3,49 “

П оскольку в начале расчета мы задавались концентрацией 58,5% HNO3, то 
полученная при расчете концентрация хорошо совпадает с  заданной.

Состав газа на выходе из второй окислительной башни:
кг объемн. %

N 0  (5,71 +  2 4 , 0 7 ) ................................ 29,78 22,2 0,65
N O j ( 6 4 2 .4 - 2 6 ,2 ) ................................ 616,20 300,0 8,77
О 2 ...............................................................  192,30 135,0 3,93
Н 2О ........................................................... 61,80 76,8 2,24
H N O 3 ......................................................  29,20 10,4 0,30
N2 ...............................................................  3595,00 2877,6 84,08

В с е г о  . . .  4524,28 3422,0 100,0 
Степень окисления газов составит:

l o o f W ' ™ - ” *
Из второй башни отводится 133,19 кг кислоты, в том числе 77,2 кг HNO3 

и 55,99 кг Н2О.
Доокислитель. В доокислитель из второй окислительной башни входит газ, 

содерж ащ ий 0,65% (или 29,78 кг) N 0 . Это количество окиси азота окисляется 
9 8 % -ной азотной кислотой по реакции:

N 0  +  2 HNO 3 =  3 NO2 +  Н 2О 

Для расчета принимаем:
Начальная концентрация азотной кислоты, % ...............................  93
Концентрация кислоты, вытекающей из доокислителя, % . . . 75 
Температура газов на входе в аппарат, ° С ........................................  25

Р асх од  100%-ной азотной кислоты на окисление 29,78 кг N 0  составит;

2 9 ,7 8 - - 5 1 ^ =  125 кг 
oU



1ЛИ 125:0,98 =  127,5 кг 98%-ной азотной кислоты (в том числе 127,5— 125 =  
=  2,5 кг воды).

В результате приведенной реакции выделится 125 : 7 =  17,85 кг воды и обра
зуется N02  в количестве:

1 2 5 - - 1 ^ =  137,0 кг, или 66,7

Общее количество N O 2 в газовой фазе:
6 1 6 ,2 +  137 =  853,2 кг, или 366,7

Степень полимеризации NO2 в N2O4 на выходе из доокислителя определяется 
по уравнению:

4 а Р ( 1 - а Г  
(1 — аа) а

■де /С =  0,158- 101 325 =  16000;
2а — концентрация N O 2 равна 366,7 : 3422 =  0,107 объемн. доли;
Я =  114 ООО н1м\
Подставляем эти значения в уравнение и решаем его относительно а . На 

ходим а  =  0,463.
На выходе из доокислителя состав окислов азота будет следующий:

N 0 2  =  2а (1 -  а ) =0 ,107  • (1 -  0,463) =  0,0575 
N2 0 ^ = 0 0  =  0,0535 • 0,463 =  0,0248

В с е г о  . . .  0,0823

С учетом степени полимеризации объемное соотношение NO 2 и N2O 4:
N O 2 ........................... 0,0575 (54o^)
N2O 4 ...................... (2 -0 ,0248 ) =  0,0476 (46% )

В с е г о  . . .  0,1071 (100% )

Количество этих газов составит:
N0 2  =  366 ,7 -0 ,54= 198 ,0  (407,0 кг)

N 204 =  3 6 6 ,7 -0 ,46 -0 ,5  =  84,2 ж’  (346,2 кг)

В с е г о  . . .  282,2 (753,2 кг)
При расчете количества N2O4 вводится коэффициент 0,5 — поправка, учиты- 

зающая сокращение объема при полимеризации.
Принимаем, что в верхней части доокислителя в момент выхода газа из 

шны орошения концентрация кислоты составляет около 90% HNO3. Для этих 
/словий подсчитаем состав газов, выходящих из доокислителя, с учетом при- 
;утствующих в них паров HNO3 и Н 2О. При 2 5 °С давление насыщенных паров 
^INOs и Н 2О над 90%-ной кислотой равно РнгО =  0,8 мм рт. ст., или 0,107 кн1м'‘ \ 
ЗныОз =  29 жл( рт. ст., или 3,866 кн/м .̂

Обозначим через х  количество паров воды, уносимой газом, через у  —  ко- 
1Ичество паров HNO3, уносимой газом. Тогда объем газовой смеси (без паров 
зоды и HNO3) с учетом полимеризации NO 2 составит:

282,2 +  135 +  2877,6 =  3294,8 м^

Полный объем газовой смеси будет равен 3294,8 +  х  +  у. Зная парциаль
ные давления паров воды и HNO3, напишем следующ ее уравнение:

Р Н 2 0  =  0.00105 =  3 2 5 5 ^ 3 ^  

PHNO, =  0,0382 =  -^294,8 +  lc +  y



При совместном решении уравнений находим:

л: =  3,42 ж’  (2,75 кг) H jO  
у  =  131 м> (368 кг) H N O 3

Следовательно, расход 100%-ной HNO3, уносимой с газами из доокислител? 
равен 368 — 29,2 =  338,8 кг (где  29,2 — количество паров HNO3, поступивших 
газами из доокислителя). С 98%-ной азотной кислотой уходит 6,97 кг Н 2О. Та 
КИМ образом, расход 98%-ной азотной кислоты составляет 345,77 кг.

Найдем количество азотной кислоты, выходящей из доокислителя в вид 
75% -ного раствора. Общее количество воды в доокислителе равно:

61,8 - f  2,5 - f  17,85 -  2,75 -f  6,97 =  86,37 ке

Если обозначить через х  количество азотной кислоты, вытекающей из до 
окислителя, можем написать следующее уравнение:

л:' 100 =  75

Решая его относительно х, находим .к =  272 кг IINO 3. Дополнительное ко 
личество 9 8 % -ной азотной кислоты, выходящей из доокислителя в виде 75% -ноп 
раствора, составляет 272 : 0,98 =  277,5 кг (в том числе 277,5 — 272,0 =  5,5/сгНгО) 

Общий расход кислоты в доокислителе составит (в кг):

H N O 3 .......................  125-f 338 ,8+  272 =  735,8
Н2О ...........................  2 ,5+6,97 +  5 ,5=14 ,97

В с е г о 750,77

а на вы ходе из доокислитгля:
кг объемн. %

N O 2 ............. . . . 407,00 193,00 5,78
N 2O 4 ............ 346,20 84,20 2,65
H N O 3 . . . . 368,00 131,00 3,82
Н 2О ............. 2,75 3,42 0,01

О 2 ....................... . . . 192,.30 135,00 3,94
N2 ....................... . . . 3595,00 2877,60 83,80

В с е г о . . . 4911,25 3429,22 100,0

Теоретически из доокислителя уходит в виде жидкой фазы (в кг):

H N O 3 ....................... 272,0
Н2О ...........................  86,3 +  5,5 =  91.8

В с е г о  . . .  363,8

Практические отклонения учитываются при расчете газового холодильника.
Газовый рассольный холодильник. Перед поглощением нитрозных газов кон 

центрированной азотной кислотой их охлаждают до — 10°С. При этом конден 
сируются пары воды и азотной кислоты. Кроме того, состав газов изменяете! 
за счет полимеризации NO 2. Для упрощения расчета принимаем, что степен] 
полимеризации при — 10° С равна 100%. По практическим данным, концентрацш 
азотной кислоты, образующ ейся в холодильнике, находится в пределах 90—95% 

Парциальное давление паров HNO3 над кислотой при — 10° С равно 562 н/л^ 
Объем N 2O 4 при 100%-ной полимеризации равен 195-0,5 +  84,2 = 1 8 3 ,2  ж®, ; 
объем газов (без паров воды и H NOi) 135 +  2877,6 +  183,2 =  3195,8 м\



Количество паров азотной кислоты, уносимых газами:

1 о Ж : : 5 б 2  =

)И охлаждении выделяется 368— 50,6 =  317,4 кг H N O 3 и 2,75 кг М2О (всего 
Э.15 кг).

Теоретически концентрация азотной кислоты, вытекающей из холодильника, 
ставляет;

4 1 7  4

UI3 K0  вследствие уноса из доокислителя брызг азотной кислоты ее концентра- 
я снижается до 90— 95% HNO3.

Обозначим через х  количество HNO3, захваченное газами из доокислителя, 
примем, что в результате уноса азотной кислоты соответственно уменьшается 
личество 75%-НОЙ кислоты. Тогда количество воды, уносимое с брызгами кис
ты, составит:

25 л:
^ 7 5  3

)ставляем уравнение:

________ 3 1 7 Д ± ^ -------- =  0,95
317,4 +  л: +  у  +  2,75

:сюда л: =  51,5 кг H NO 3.
Следовательно, количество кислоты, содерж ащ ейся в газах на выходе из 

окислителя (с учетом брызг кислоты), составит: 368 +  51,5 =  419,5 кг. 
Количеству азотной кислоты (51,5 кг) соответствует 5 1 ,5 :3  =  17,2 кг Н2О. 
Таким образом, из доокислителя уходит в виде жидкой фазы (в кг):

H N O 3 ......................  2 7 2 ,0 -5 1 ,5 = 2 2 0 ,5
Н 2О ........................... 9 1 ,8 -1 7 ,2  =  74,6

В с е г о  . . .  295,1
а из газового холодильника (в кг):

Н М О з ...................... 317,4 +  51,5 =  3i8,9
И2О ........................... 2 ,75+ 17 ,2= 19 ,95

В с е г о  . . .  388,85
Вместе с кислотой при выходе из холодильника захватываются растворен- 

le окислы азота (N O 2) в количестве до 1 0 %, или 388,85-0,1 « 3 9  кг.
Состав газа, выходящего из холодильника:

кг л(3 объем и. % н/м^

N2O 4 ......................  407 +  3 4 6 ,2 -3 9  =  714,2 174,0 5,43 6050
H N O 3 ......................  50,6 18,0 0,56
О 2 ...............................  192,3 135,0 4,20 -
N2 ...............................  3595,0 2877,6 89,81

В с е г о  . . .  4552,1 3204,6 100,0

С остав конденсата:
к г %

H N O 3 .................................... 368,90 8 6

Н 2О ........................................  19,95 4,7
N2O 4 .................................... 39,00 9,3



Поглотительная башня. Окисленные и охлажденные нитрозные газы по 
ступают далее в башню для поглощения двуокиси азота 98%-ной азотно! 
кислотой.

Условия работы башни:
Число ступеней н о гл о щ е н и я ........................................ ........3

Температура азотной кислоты, поступающ ей
в верхнюю ступень, ° С .............................................—10

Среднее давление газа
а т .............................................................................................1,1
к н 1м ^ ................................................................................. 111,5

В качестве насадки в поглотительной башне применяются кольца Рашнгг
50 X  50 X  5 мм  (25% ) и 25 X  25 X  4 мм  (75 % ). Концентрация NO2 в азотно! 
кислоте распределяется по ступеням поглощения следующим образом: в верхнер 
ступени 5, в средней 15 и в нижней 25%.

Объем инертных газов на выходе из поглотительной башни равен 135,0 4  
+  2877,6 =  3012,6 м ;̂ объем этих газов, приведенный к рабочим условиям, со 
ставит;

При прохождении последнего слоя насадки (промывного), орошаемогс 
свежей азотной кислотой, из нитрозных газов поглощаются остатки двуокис! 
азота. Таким образом, мож но допустить, что газы на выходе из поглотительно)' 
башни проходят слой не чистой 98%-ной азотной кислоты, а кислоты, содержа 
щей некоторое количество N O 2. Содержание NO2 в этой кислоте может коле 
баться в пределах 0,5— 1,5% (для расчета примем содержание NO2 в кислот* 
равным 1 % ).

Сумма парциальных давлений паров (N O 2 +  N2O4 +  HNO3) при — 10° С на/ 
раствором  кислоты равна примерно 7 ммрт.ст., или 935 (экстраполированс 
на 98% -ную  азотную кислоту). При малом содержании NO2 в растворе дл5 
расчета можно принять без большой погрешности, что разность между oбщи^ 
давлением компонентов газовой смеси и парциальным давлением паров азот 
ной кислоты (равным 6 мм рт. ст., или 800 «/лг^) приходится на долю газооб 
разных окислов азота. Следовательно, давление N O 2 равно 935 — 800 =  135 н/м^

Пренебрегая степенью полимеризации NO 2 при малой концентрации окисло! 
азота и обозначив общий объем газовой смеси на выходе из поглотительно! 
башни через х ,  можем написать следующее уравнение:

2®^° +  7 Ш 2 5  + Ж 3 2 5
Решаем его и находим х  =  2663 м^. Тогда в отходящ ем газе будет содер 

жаться следующее количество NO 2:

2663-
135

^  =  3,5 (7,2 кг)101

и соответственно количество HNO3 в отходящем газе будет равно: 

2663 10 ^ 3 2 5  -  21.0 (59,0 кг)

Состав газа на вы ходе из поглотительной башни:

N 02 .
HNO3 
О 2 .
N 2 ............................ 3595,0

кг Л(3 объемн. % Н/Л2
7,2 3,5 0,115 128,7

59,0 21,0 0,693 —

192,3 135,0 4,450 —

3595,0 2877,6 94,742 —



Количество окислов азота, поглощенных азотной кислотой (в пересчете на 
NO2) ,  равно 714,2 —  7,2 =  707 кг. Если в кислоте содержится 25% окислов азота, 
то расход 98% -ной азотной кислоты составит;

7 0 7 ^  = 2 1 2 0  кг

Количество азотной кислоты, добавляемой в цикл для компенсации ее па
ров, уносимых с отходящ ими газами, равно:

59 ,0 -5 0 ,6  =  8,4 кг
2

Вместе с добавляемой азотной кислотой поступает 8,4 =  0,17 кг воды.

Всего добавляется 8,4 +  0,17 =  8,57 кг 98% -ной азотной кислоты, а общее 
количество 98% -ной азотной кислоты, поступающей на поглощение окислов азо
та, 2120 -f  8,57 =  2128,57 кг.

Материальный баланс

П р и х о д  с г а з а м и :
кг л(3

N 2O 4 .........................  714,2 174,0
HNO3 .........................  50,6 18,0
О 2 .............................  192,3 135,0
N2 .................................  3595,0 2877,6

В с е г о  . . .  4552,1 3204,6

П р и х о д  с 9 8% - н о й  к и с л о т о й  (в кг):

HNO3 ..................... 2086,07
H jO .........................  42,5

В с е г о  . . .  2128,57
И т о г о  . . . 4552,1+2128,57=6680,67 кг

Р а с х о д  с г а з а м и :
кг лз

N O j .............................  7,2 3,5
HNO3 .........................  59,0 21,0

О2 .................................  192,3 135,0
N2 .................................  3595,0 2877,6

В с е г о  . . .  3853,5 3037,1

Р а с х о д  с р а с т в о р о м  о к и с л о в  а з о т а  
в азотной кислоте (в кг):

Nj04 .............................  707,0
H N O 3 .........................  2086,07+50,6-59 =  2077,67
Н2О .............................  42,5

В с е г о  . . .  2827,17
И т о г о  . . . 3853,5 +  2827,17 =  6680,67 кг

Для определения времени, необходимого для поглощения окислов азота 
кислотой на насадке, воспользуемся уравнением:

р р 1 - р 1
Т ------ In — I -------

к р 1 - рЧ



где р — отношение свободного объема насадки к ее поверхности: 
k — коэффициент скорости поглощения, л/сек;

/ ) g — парциальное давление (N O 2 +  N2O4) в начальном газе до поглоще
ния, равное 6050 н/ж^, или в пересчете на NO 2 12100 

р® и р ]  — парциальные давления паров двуокиси азота над поступающим и вы
ходящим раствором, н1м̂ \

Pg — парциальное давление NO2 после поглотительной башни, равное 
129 Я/Л12.

Для колец Рашига 50 X  50 X  5 мм значение pi =  0,778 : 91 =  0,00855, 
а для колец 25 X  25 X  4 мм значение р2 =  0,775 ; 180,5 =  0,00418. При определе
нии р числителем является свободный объем 1 колец, а знаменателем —  по
верхность 1м  ̂ колец (в м^), взятые из таблиц. Среднее значение р =  0,0063.

Коэффициент скорости поглощения окислов азота концентрированной азот
ной кислотой рассчитываем по уравнению:

l g k  =  0,3 Ig ш -  1,37 Ig Г +  0,0149 г  -  0.345

Находим k для 98% -ной азотной кислоты (г  =  98), при Т — 263“ К и линей
ной скорости газа w =  0,4 м1сек\

Ig =  0,3 Ig 0,4 -  1,37 Ig 263 -Ь 0,0149 ■ 98 -  0,345

О тсю да k =  0,0048 м1сек. Для расчета принимаем среднее значение коэф 
фициента скорости 0,0048 ; 2 =  0,0024 м[сек.

В нижней части башни, где кислота насыщена окислами, k практически рав
но н у л ю (р °= О у , над кислотой, содержащ ей 25% N O 2, величина p j  н1м .̂ 
П одставляя эти величины в уравнение расчета времени поглощения и заменяя 
натуральный логарифм десятичным, получаем:

0,0063 12 1 0 0 -3 1 4 0  
^ =  - Ш 2 4   129---------- =  “ ’2

Рассчитанное время пребывания газов в башне хорош о совпадает с прак
тическими результатами.

Промывная башня. П осле поглощения кислотой газы содержат пары H NO 3 
и частично окислы азота. Во избежание потерь окислов азота газы пропускают 
через двухступенчатую промывную колонну. В первой ступени газы промы
ваю тся кислотой, полученной в газовом холодильнике, при этом улавливается 
основная часть паров H N O 3 и часть NO2. Во второй ступени газы промываются 
чистой водой, которую  далее направляют на использование в другие цехи, либо 
нейтрализуют и выводят из системы.

Определим степень поглощения NO 2 и HNO3 в первой ступени промывной 
башни при температуре 0°С . На промывку из газового холодильника поступает 
кислота, содерж ащ ая 9,6 кг H NO 3, 28,63 кг Н2О (всего 38,23 кг).

Задаемся концентрацией кислоты в первой ступени — 6 8 % HNO3. Тогда пар
циальные давления паров Н2О и HNO3 над кислотой при 0° С будут 
Pl^^Q — 0,75 мм рт. ст. (100 «/ж2) и Р[^[,^Оз~0,65 мм рт.ст. (86,5 н(м'^).

Для расчета воспользуемся уравнением равновесия:

3 ^ iP n 0 2  +  JC PNO2 +  PNO2 =  За +  6 4- 2с

Правая часть уравнения относится ко входящ ему газу и, в соответствии 
с составом  поступающ его газа, равна 128,7 Тогда К: =  1,99 • 10“ '°;
К =  1790 н!мг.

П одставляем найденные значения в уравнение равновесия и получаем;



О тсю да ~  ’ *3,5 я/ж^ и

Рког ''3 .5 ^  , 2
^N204 1̂  1790

Степень поглощения окислов азота:

Степень превращения NO2 в HNO3

V =  f  = ^ ^  =  0.00526

Следовательно, при промывании образуется дополнительно азотной кислоты:

7,2 ■ 0,00526 =  0,052 кг46

В результате поглощается 7,2 ■ 0,0079 =  0,057 кг (0,028 ж®) двуокиси азота 
и выделяется 0 ,0 2 8 :3  «  0,009 (0,0134 кг) окиси азота. Остается в газовой 
фазе 7,2 — 0,057 =  7,143 кг (3,5 л«®) двуокиси азота.

Объем сухого газа на выходе из первой ступени промывной башни сла
гается из следующих компонентов (в м^):

N 0 ...........................  0,009
N O 2 ...........................  3,500
О 2 ...........................  135,000
N2 ...........................  2877,600

В с е г о  . . . 3016,109«3018,11
Обозначим объем газов на выходе из первой ступени промывной башни 

через X, тогда с учетом парциальных давлений паров Н2О и HNO3 можно 
написать следующее уравнение:

101 325 • 3066.11 +  100л: +  86,5л: =  101 325л:
Откуда

л: «= 3022,0 ж®

Находим количества HNOa и Н2О, уходящ их с газами:
HNO3 =  (3022 • 8 6 ,5 ); 101 325 == 2,58 (7,27 кг)

Н2О =  (3022 • 100): 101 325 =  3,00 ж’  (2,4 кг)

Для компенсации потерь воды, уносимой газами из первой ступени про
мывной башни в количестве 2,4 кг, можно соответственно увеличить количество 
5%-ной HNO3, поступающей в первую ступень из второй. На 2,4 кг воды, с о 
держащейся в этой кислоте, приходится 0,12 кг HNO3. Таким образом, в ниж
нюю ступень промывной башни поступает жидкой фазы (в кг):

H N O a ....................... 9 ,6 + 0 ,1 2 = 9 ,72
Н 2О ...........................  28 ,63+ 2 ,4= 31 ,03

В с е г о  . . .  40,75
Состав жидкой фазы, выходящей из первой ступени промывной башни, б у 

дет следующий (в кг):

Н М О з ....................... 9 ,6 + 5 9 + 0 ,0 5 2 + 0 ,1 2 -7 ,2 7 = 6 1 ,5 0
Н2О ...........................  28,63 +  2 ,4 -2 ,4  =  28,63

В с е г о  . . .  90,13



Концентрация выходящей азотной кислоты составляет:

(61 ,5 - 100); 90,13 =  68,2%

Найденная и заданная величины концентрации H N O 3 хорошо совпадают 
друг с другом.

Состав газа на выходе из первой ступени промывной башни:
к г  лЗ объемн. %

N 0  .................................................. 0,0134 0,009
N O 2 .............................................  7,143 3,500 0,116
О 2 .................................................. 192,300 135,000 4,500
H N O 3 ......................................... 7,270 2,580 0,085
Н2О .............................................  2,400 3,000 0,100
N2 .................................................. 3595,000 2877,600 95,200

В с е г о  . . .  3804,13 3021,69 100,0

Баланс первой ступени промывной башни (в кг):

П риход Расход
с газами . . . 3853,5 с газами . . . .  3804,13
с кислотой . . 38 ,23+2,52=40,75  с  кислотой . . . 90,13

В с е г о .  . . 3894,25 В с е г о .  . . 3894,26

Количество связанного азота в виде N 0  и NO2 и HNO3, уходящего с га
зами после первой ступени промывки, представляет собой потерн в процессе 
получения концентрированной азотной кислоты. Оно распределяется следующим 
образом:

кг к г  N

N O ...........................  0,0134 0,0062
N O 2 ...........................  7,143 2,17
H N O 3 ....................... 7,270 1,61

В с е г о  . . .  3,786

Из этого количества после второй ступени промывки возвращается в виде 
5% -ной азотной кислоты 0,12 кг HNO3, или в пересчете на азот 0,027 кг. Таким 
образом, фактические потери азота составляют;

3,786 -  0,027 =  3,759 кг (3,76 кг)

Во второй газовый холодильник поступает (см. стр. 374):
кг к г  N

NO . . 389,0 (3 8 9 -1 4 )- .3 0 =  181,5
NO2 . . 149 (149- 14) :4 6 =  45,5

В с е г о  . . .  227,0

Окислы азота, поглощенные в виде NO2 и HNO 3, в пересчете на азот с о 
ставляют 227,0 —  3,76 =  223,24 кг. Таким образом, выход по поглощению равен:

223 24

Из поглощенных окислов азота теоретически должно получиться в автоклаве 
(223,24-63) ; 14 =  1007 кг H N O 3. Следовательно, при переработке окислов азота 
в концентрированную азотную кислоту допустимые потери азота не должны



превышать 7 кг на I г HNO3, т. е. выход по переработке должен быть не 
ниже 99,2%:

1000-100

Количество жидкости, перерабатываемое в автоклаве в 98% -ную  азотную 
кислоту, приведено ниже.

Аппараты
С остав жидкости, ке

HNO3 Н2О N2O4 В с е г о

Окислительные б а ш н и ...........................
Д о о к и сл и те л ь .............................................
Газовый холодильник (на рассоле) 
Нижняя ступень промывной башни 
Отбелочная колонна ...............................

В с е г о

77,2
220,5
368,9

61,5

55,99
74,60
19,95
28,69

39,0

707,0

133,19
295,10
427,85

90,13
707,00

728,1 179,17 746,0 1653,27

Автоклав. Для получения 1 т H NO 3 (товарной) в автоклаве необходимо пе
реработать в 98% -ную азотную кислоту 746,0 кг N2O 4 и 179,17 кг Н 2О. И сходя 
из данных, полученных в предыдущих расчетах, составляем материальный б а 
ланс автоклава.

Обозначим через у количество воды, требуемой для образования 100%-ной 
азотной кислоты. Тогда количество воды, остающ ейся для разбавления кислоты 
до 98% -ной концентрации, будет равно 179,17 — у.

Для определения количества кислоты, получаемой в автоклаве, можно вос
пользоваться уравнением:

(7 y - f  7 2 8 ,1 )-100  „
7 ^ -f 728,1 +  179,17

Отсюда у =  1АЗ кг.
Количество 100%-иой азотной кислоты, получаемой в автоклаве:

71 /=  7 -  143 «  1000 кг
Количество воды, остающейся на разбавление кислоты до 98% -ной H N O 3, 
179,17— 143 =  36,-17 кг. Помимо кислоты, получаемой в автоклаве, в него посту
пает кислота и из других аппаратов (728,1 кг H NO 3). Тогда концентрация кис
лоты, выходящей из автоклава, следующая:

(1000 +  728,1) • 100 
1000 +  728,1 + 3 6 ,1 7

= 98%

Количество N2O 4, расходуемой на получение 1000 кг H N O 3 в автоклаве, с о 
ставляет (1000 • 46) : 63 =  730 кг. Количество кислорода, потребляемого в авто
клаве, определяют по стехиометрическому уравнению:

2 N2O 4 +  2 Н2О +  О 2 =  4H N 03
Оно равно (1000 • 32) : (4 • 63) =  127 кг, что соответствует 89 100%-ного 
кислорода или 91 98% -ного.

Практически расход кислорода достигает 150 ж® на 1 г HNO3. И збы ток его 
непрерывно выводится из автоклава и с ним отдувается часть окислов азота и 
паров азотной кислоты. Следовательно, из 150 чистого 98% -ного кислорода 
проходит через автоклав, не вступая в реакцию, следующ ее количество газа 
(в жз):

О 2 .......................1 5 0 -0 ,9 8 -8 9 ,0 = 5 8 ,0
N2 ...........................  150-0,02 =  3,0



Принимаем концентрацию NO2 в отдувочных газах равной 6 % и находим 
количество двуокиси азота, уносимой из автоклава;

(61 - б ) ;  94 =  3,90 mVt H N O 3

Парциальное давление паров азотной кислоты в данных условиях сравни
тельно невелико, его величиной можно пренебречь. Средний состав отдувочных 
газов;

О 2
N 2
N O 2

кг «3 объем и. %

83,0 58,0 89
3,75 3,0 5
8,00 3,9 6

В с е г о  . . .  94,75 64,9 100

Состав сырой смеси, загружаемой в автоклав, исходя из содержания в го 
товой кислоте избытка (25% ) N2O4 и с учетом потерь окислов азота с продувоч
ными газами в количестве 8 кг N2O4, будет следующим; 1000 -I- 728,1 -Ь 36,17 =  
=  1764,27 кг.

Тогда количество избыточных окислов азота долж но составить;
(1764,27-25) ; 75 =  588 кг

С учетом потерь с отдувочными газами количество окислов азота равно 
588 +  8 =  596 кг N2O4. Это дополнительное количество окислов азота долж но 
поступать в цикл сверх основного количества N 2O 4, получаемого из нитрозных 
газов посредством их поглощения концентрированной азотной кислотой. Таким 
образом, в смеситель следует подавать 596,0 +  746,0 =  1342,0 кг N2O4 и 907,27 кг 
разбавленной азотной кислоты из всех аппаратов, составляющих систему. Эта 
кислота содерж ит 728,1 кг HNO3 и 179,17 кг Н2О.

Окончательный состав сырой смеси (в кг):

N 2O 4 ......................  1342,00
H N O 3 ..................  728,10
Н 2О ....................... 179,17

В с е г о .  . . 2249,27
Отношение N2O4 : Н 2О =  7,5.

Теоретический баланс автоклава без учета избыточного N2O4 (в кг):

П р и х о д  с ж н д к о й  ф а з о й  П р и х о д  с г а з о в о й  ф а з о й
H N O 3 .............................................. 728,10 О 2 .............................................  210,00
H j O ..................................................  179,17 N2 .............................................  3,75
N2O 4 .............................................. 746,00

В с е г о .  . . 1653,27 В с е г о .  . . 213,75
О б щ и й  п р и х о д  . . 1867,02

Р а  с X о д  с ж  и д к о й  ф а  3 о й  Р а с х о д  с г а з о в о й  ф а з о й
H N O 3 .............................................. 728,10 О 2 .................................................  83,00
Н 2О ..................................................  36,17 N2 .................................................. 3,75
N2O 4 ..................................... 8,00 N O 2 ....................................  8,00

В с е г о .  . . 1772,27 В с е г о  . . . 94,75
О б щ и й  р а с х о д .  . . 1867,02 

Количество N2O 4, находящееся в цикле, равно 596 кг.
Отбелочная колонна. В отбелочной колонне происходит выделение окислов 

азота из их раствора в азотной кислоте путем нагревания раствора паром низ
кого давления. Через колонну пропускают раствор, полученный на холоду в по



глотительной башне, и образовавш уюся в автоклаве сырую азотную кислбту, 
содерж ащ ую до 25% избытка Ыг04-

Таким образом, в колонну поступает (в кг):
Из поглоти- Из В с е г о  

тельной башни автоклава
Нг04 .......................  707,00 590,00 1303,00
H N O 3 ....................... 2077,67 1728,10 3805,77
Н2О ...........................  42,50 36,17 78,67

В с е г о  . . .  2827,17 2360,27 5187,44
Согласно практическим данным, принимаем температуру выходящих из о т 

белочной колонны газов равной 40° С, а температуру вытекающей кислоты 86° С. 
В этих условиях отходящ ие пары содерж ат 96% (N O 2 +  N2O4) и 4% H N O 3.

По предварительному расчету в газах содерж ится примерно 50 объемн. % 
NO 2 и 50 объемн. % N2O4.

Обозначим через х  количество NO2 и находим х +  2х =  1303 кг; х  =  434,0 кг. 
Следовательно, состав газовой фазы:

к г  л з
NO 2 ...........................  434,0 211,0
N2O 4 ....................... 869,0 211,0

В с е г о  . . .  1303,0 422,0 
Степень диссоциации N2O4 при 40° С можно проверить по уравнению:

К  +  4Р

Для данных условий (содержание N O 2 +  N2O4 =  96% ) при Р =  0,96 ат 
константа равновесия К  =  0,4345 или при Р — 97 300 н/ж^ значение К =  44 ООО. 
Подставляем найденные величины в уравнение и получаем:

« =  / -

«  =  /44 ООО+ 4 °° 97300 = 0 .3 1 8 (3 1 .8 % )
Тогда

( 1 - а ) - Р  (1 - 0 ,3 1 8 ) -9 7  300 _
/ ’ N204° -  1 + а '  ^ -------Г Т О З Ш --------

2аР  2 -0 ,3 1 8 -9 7  300 , j
■ 1 +0 , 3 1 8

В с е г о .  . . 97 300 н/ж^
Количество паров HNO3 равно (422 • 4) : 96 =  17,6 м ,̂ или 49,4 кг (содер 

жанием водяных паров пренебрегаем).
Состав паров на выходе из отбелочной колонны:

кг м3

N O 2 ...........................  434,0 211,0
N 2 O 4 ....................... 869,0 211,0
HNO3 . . . . . .  49,4 17,6

В с е г о  . . .  1352,4 439,6

Из колонны вытекает кислота следующ его состава  (в кг):

H N O 3 ....................... 3805 ,7 7 -4 9 ,4  =  3756,37
Н2О ......................................  78,67
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Общий расход кислоты (в парах и жидкой ф азе):
1352,4 +  3835,04 =  5187,44 кг

В процессе работы отбелочной колонны азотная кислота при перегреве ча
стично разлагается, причем часть окислов азота (0 ,1% ) остается в кислоте. Для 
упрощения расчета этими потерями пренебрегаем, так как они составляют ни
чтожную долю в общ ем балансе (табл. 56).

Составление теплового баланса

Тепловой баланс установки для непрерывного получения концен
трированной азотной кислоты составляется на основе выведенного 
ранее материального баланса. Так же как и при составлении ма
териального баланса, нет надобности учитывать всю аппаратуру, 
поэтому будут рассмотрены только те аппараты, которые опреде
ляют тепловую характеристику процесса.

Второй газовый холодильник. Для надежного расчета принимаем темпера
туру нитрозного газа на входе в водяной холодильник 100“ С, что близко к 
практическим условиям и зависит от расстояния между скоростным холодильни
ком и вентилятором нитрозных газов.

П р и х о д  т е п л а  слагается из следующих статей.
1. Энтальпия газа на входе в холодильник определяется по уравнению;

q =  niiCp, it +  m^Cp, 2^+ . . .

где m — количество составных частей газовой смеси, кг\
Ср— удельная теплоемкость этих составных частей, кдж1 {кг ■ гр а д ) ;

/  — температура газа, “С.
В соответствии с составом  газа определим физическое тепло, вносимое его 

компонентами (в к дж ):
Q n o  =  389 • 0,965 ■ 100 =  3/*600 

=  149 • 0,838 . 100 =  11 450 
Q o j =  156,7 • 0,926 • 100 =  14 520 

=  2797 • 1,027 • 100 =  287 ООО 
Q h jO =  169 • 1,840 • 100 =  30 040

2  Q =  <71 =  380 610

2. Тепло окисления NO в NO2:
226 2 — 149 

92 = ----- ---------------- 1^4 ООО =  103 600 кдж

3. Тепло конденсации воды:

=  30 ■ 2360 =  72 ООО кдж

4. Тепло образования 100%-ной азотной кислоты:
9 ,6 .1 3 6  000 ,

94 --------- 2ТбЗ-------~  ^

5. Тепло разбавления 100%-ной азотной кислоты до 25%-ной:
п8974

rt +  1,737

где m — число киломолей H N O 3 ( т  =  9,6 : 63 =  0,152 кмоль H N O 3 ), а п  — число 
киломолей Н2О, приходящихся на 1 кмоль H N O 3.



Количество воды для разбавления кислоты равно 28,63; 1 8 =  1,57 кмольЬ{20. 
Тогда га =  1,57 ; 0,152 =  10,5.

<75 =  0 , 1 5 2 1 1 7 0  ккал (4900 кдж)

Таким образом, приход тепла составляет:
Qnp. =  380 6 1 0 +  103 600 +  72 0 0 0 +  10 310 +  4 900 =  571 420 кдж

Р а с х о д  т е п л а  слагается следующим образом:
1. Тепло, уносимое 25%-ной азотной кислотой при 4 0 °С:

qi =  38,23 • 3,31 ■ 40 =  5070 кдж

2. Тепло, уносимое отходящими газами (в кдж ):

Q n o  =  3 4 0 ,9 7 -0 ,9 6 -4 0 =  13 100 
=  215,70 • 0,545 ■ 40 =  4 680 

Q 02 =  129,80 • 0,918 • 40 =  4780 
QH20 =  133,00 • 1,830 • 40 =  9660 

Qn2 =  2797,00 • 1,015 • 40 =  113 600

2  Q =  <72= 145 8 20

Таким образом, расход тепла составляет:

Qpac. =  9i +  =  5070 +  145 820 =  150 890 кдж

Количество тепла, отводимое охлаждающ ей водой, составляет разность 
меж ду его приходом и расходом :

AQ =  Qnp. -  Qpac. =  571420 -  150890 =  420530 кдж

Первая окислительная башня. В результате смешения нитрозных газов с д о 
бавочным количеством воздуха состав газовой смеси изменяется.

П р и х о д  т е п л а  слагается из следующ их статей:
1. Энтальпия газовой смеси при 4 0 °С (в кдж ):

Q n o  =  340,97 • 0,96 • 40 =  13 100 
=  215,70 • 0,545 • 40 =  4700 

Q o j =  3 7 2 ,8 -0 ,9 1 8 -4 0 =  13 670 
Q h 2 0 =  133,0- 1 ,83 -40  =  9700 

Q nj =  3595,0 -1 ,0 1 5 -4 0  =  146 ООО

2 Q =  (?i =  187 170

2. Тепло окисления NO в N O 2:

. 124 ООО =  624 ООО кдж

3. Тепло конденсации воды:

дз =  64,3 • 2400 =  154 ООО кдж

4. Тепло образования 100%-ной азотной кислоты;

qi  =  (82,5 • 136 ООО): (2 - 63) =  88500 кдж

5. Тепло испарения 20,5 кг азотной кислоты;

95 =  20,5 - ( -  482) =  -9 9 1 0  кдж



6. Тепло разбавления 100%-ной азотной кислоты до 55%-ной:

т Ш Ап
п + \ , т

где

т  =  =  62 : 63 =  0,983
оо

Количество воды для разбавления составляет 52 ,5 ; 18 =  2,92 кмоль НаО. 
Следовательно, п =  2,92 : 0,983 =  2,97.

о Q7 . Я074
=  0,983 g =  5570 т а л  (23 300 кдж)

Таким образом , приход тепла составляет:

Qnp. =  187 170 4- 624 ООО +  154 ООО +  88 500 -  9910 +  23 300 =  1 067 060 кдж

Р а с х о д  т е п л а  слагается из следующих статей.
1. Тепло, уносимое отходящ ей 55%-ной азотной кислотой;

91 =  114,5 • 2,72 • 40 =  12 500 кдж

2. Тепло, уносимое отходящими газами (в к дж ) :

Q n o  =  58,77 • 0,96 • 40 =  2260 
Q no2 =  589,20 • 0,545 • 40 =  12 820 

Q o j =  210,8 • 0,918 ■ 40 =  7720 
Qh^o “ 68,7- 1 ,83-40  =  4990 

Q h n 03 = 2 0 -5 -1 .8 4 -4 0  =  1515
=  3595,00 • 1,015 • 40 =  146 ООО

2  Q =  175305

Таким образом , расход тепла составляет:

Qpac =  +  92 =  12 500 +  175305 =  187 805 кдж

Количество тепла, отводимое охлаждающ ей водой, составляет разность ме
ж ду его приходом и расходом :

AQ =  Qnp -  Qpac. =  1 067 060 -  187 805 =  879 255 кдж

Вторая окислительная башня. П р и х о д  т е п л а  следующий,
1. Энтальпия газовой смеси q\ — 175 305 кдж.
2. Тепло окисления N 0  в NOj:

. 124 ООО =  71 500 кдж
2 * JU

3. Тепло конденсации воды:

=  (68,7 -  61,8) • 2360 =  1660Э кдж

4. Тепло образования азотной кислоты:

<?4 =  23,9 • 136 ООО : (2 • 63) =  25600 кдж

5. Тепло испарения азотной кислоты;

-  95 =  (29,2 -  20,5) • ( - 4 8 2 )  =  -4 1 9 0  кдж



6. Тепло разбавления 100%-ной азотной кислоты д о  59% -ной при т ==
77,2 -  62 «8974=  - ^ ^  =  0,241 „ y = ^ ^ - ^ : - ^  =  5250

=  т у — 0,241 • 5250 =  1260 ккал (5280 кдж)

гд е  т — количество 100%-ной H N O 3, образующейся во второй окислительной 
башне, кмоль.

7. Тепло, поступающее с кислотой из первой башни q i=  12 500 кдж.
Таким образом, приход тепла составляет;

Qnp =  175 305 - f  71 500 -Ь 16 600 -I- 25 600 -  4190 +  5280 -t- 12 500 =  302 595 кдж

Р а с х о д  т е п л а .
1. Тепло, уносимое отходящей 5 9 % -ной азотной кислотой:

qi =  133,19 • 2,60 • 40 =  13 900 кдж

2. Тепло, уносимое отходящими газами (в кдж ):

Q no  =  2 9 ,7 8 -0 ,9 6 -4 0 =  1145 
=  616,20 • 0,545 • 40 =  13 400 

Q o j =  192,30 ■ 0,918 • 40 =  7080 
Q hjO =  61,80 • 1,83 • 40 =  4530 

Q h n Os =  29-20 • 1 .84-40  =  2155
=  3595,00 • 1,015 • 40 =  146 ООО

2  Q =  <72= 174 310

Таким образом, расход тепла составляет;
Q p a c  =  <?i +<?2 =  13 9 0 0 -Ы 7 4 3 1 0 =  188 210 кдж

Количество тепла, составляющ ее разность м еж д у  его приходом и расходом , 
отводится охлаждающей водой;

AQ =  Qnp -  Qpac =  302 595 -  188 210 =  114 385 кдж

Доокислитель. В доокислителе оставшееся количество N 0  окисляется 
98% -ной азотной кислотой. Этот процесс практически протекает без изменения 
температуры, так как приход тепла, слагающийся из физического тепла в х о 
дящих компонентов, тепла конденсации водяных паров, тепла полимеризации 
N O 2 и разбавления азотной кислоты, компенсируется отрицательным тепловым 
эффектом реакции раскисления и испарения H N O 3. Колебания температуры в 
доокислителе составляют 2— 3° С.

Газовый рассольный холодильник. Газы, выходящие из доокислителя при 
40° С, охлаждаются в холодильнике рассолом до — 10“ С, причем на участке 
меж ду второй окислительной башней и рассольным холодильником температура 
нитрозных газов несколько снижается. Для составления теплового баланса 
мож но принять температуру газов на входе в холодильник около 35° С.

П р и х о д  т е п л а  слагается из следующ их статей;
1. Энтальпия газовой смеси (в  кдж ):

Q n 0 2 =  407,0 • 0 ,545 -35  =  7750 
Q n 204 =  346,2 - 0 ,4 94 -3 5  =  5990 

Q h n o 3 =  368,0 -1,84 - 3 5 =  23700 
Q h 2 0 =  2 ,75 -1 ,83  - 3 5 =  176 

Q o 2 =  192,3 -0 ,9 1 8 -3 5 =  7080 
Q nj =  3595,0 • 1,015 • 35 =  128000



2. Тепло полимеризации NO 2 (принимаем, 4t o  ири охлаждении до — 10° С 
все количество NO2 полимеризуется в N2O4) :

=  (407 • 57 ООО): 92 =  253 ООО кдж

3. Тепло конденсации водяных паров:
<7з =  2.75 • 2500 =  6870 кдж.

4. Тепло конденсации паров азотной кислоты;
Qi =  (3 6 8 -5 0 ,6 ) .  482 =  153 ООО кдж

5. Тепло конденсации N2O4 (36 100 кдж!моль или 392 кдж !кг):

95 =  3 9 -3 9 2 =  15 300 кдж
Общий приход тепла;

Qnp =  172 696 +  253 ООО +  6870 +  153 ООО +  15 300 =  600866 кдж

Р а с х о д  т е п л а .
1. Тепло, уносимое отходящими газами при — 10° С (в кдж ):

Q n 2 0 4=  7 1 4 ,2 -0 ,4 5 3 - ( -1 0 )=  -3 2 3 0  
Q h n 0 3 =  50,6-1 ,68 - ( - 1 0 ) =  - 8 4 6  

Q o 2 =  1 9 2 ,3 -0 ,9 1 4 - ( -1 0 )=  -1 7 6 0  
Qjjs =  3595,0 • 0,968 • ( -  10) =  -3 4 8 0 0

2  Q =  ^i =  - 4 0  636

Тепло, уносимое отходящ ей жидкостью, не учитываем.
Количество тепла, выделяющегося в холодильнике, равно;

AQ == Qnp -  Qpac =  600 866 -  (— 40 636) =  641 502 кдж

Поглотительная башня. В башне имеются три ступени поглощения. Содер
жание N O 2 в растворе в верхней ступени равно 5% , в средней 14— 15 и в ниж
ней 25— 277о- В соответствии с количеством поглощенных окислов азота в каж 
дой ступени выделяется различное количество тепла, поэтому его следует опре
делять для каждой ступени отдельно.

В е р х н я я  с т у п е н ь .  На орошение поглотительной башни подается 
2128,57 кг 98% -ной азотной кислоты. В верхней ступени образуется раствор, 
содержащ ий 5%  NO2, в количестве: 2128,57:0,95 =  2240,0 кг H N O 3. Следова
тельно, количество окислов азота, поглощенных в верхней ступени, составляет
2 2 4 0 ,0 -  2128,57 =  111,43 кг.

П р и х о д  т е п л а  в верхней ступени слагается из;
1. Тепла конденсации N2O4:

=  111,43-392 =  43 600 кдж

2. Тепла растворения N2O4 в образующ емся растворе 5% -ной азотной кисло
ты (12,9 кдж/кг):

Q2 =  2240,0-12,9  =  28 900 кдж

Общий приход тепла в верхней ступени:

Qnp =  +  ^2 =  43 600 Н- 28 900 =  72 500 кдж

С р е д н я я  с т у п е н ь .  Из средней ступени башни выходит раствор, со 
держащий 15% N O 2, в количестве 2128,57:0 ,85 =  2506,0 кг. Следовательно, по
глощ ается 2506,0 —  2240 =  266,0 кг ЫОг.

П р и х о д  т е п л а  в средней ступени: 1. Тепло конденсации N2O4 
|?1 =  266,0 • 392 =  104 500 кдж. 2. Тепло растворения двуокиси азота в азотной 
кислоте (с  повышением концентрации N O j до 15% выделяется 33,3 кдж1кг обра



зующ егося раствора):
Qi =  2506 • 33,3 -  28 900 =  54 500 кдж

Общий приход тепла в средней ступени:

Qnp =  '7 1 + ^ 2 =  104 500 +  54 500 =  159 ООО кдж

Н и ж н я я  с т у п е н ь .  Из нижней ступени (см. табл. 56) выходит раствор 
следующего состава (в к г ) :

HNO3 ...........................  2077,67
Н 2О ................................ 42,50
N2O4 ................................ 707,00

В с е г о  . . .  2827,17

В двух верхних ступенях поглощено 111,43 +  266,0 =  377,43 кг N O 2. С ледо
вательно, в нижней ступени поглощается 707 — 377,43 =  329,57 кг NO 2.

П р и х о д  т е п л а  в нижней ступени включает:
J. Тепло конденсации N2O4 =  329,57 -392 =  129 000 кдж.
2. Тепло растворения N O 2 в азотной кислоте (с  повыщением концентрации 

NOj до 25% выделяется 43,2 кдж1кг образующ егося раствора)
92 =  2 8 2 7 ,1 8 -4 3 ,2 -2 8  9 0 0 -5 4  500 =  38 600 кдж  

Общий приход тепла в нижпей ступени:
Qnp =  <7i +  92 ^  129 ООО +  38 600 =  167 600 кдж

Общее количество тепла, выделяющегося во всех трех ступенях поглотитель
ной бащни, равно;

2  Q =  72 500 +  159 ООО +  167 600 =  399 100 кдж  

Это тепло отводится в рассольных холодильниках.
Рассольный холодильник 98% -ной  азотной кислоты. Кислота, поступающая 

для поглощения N2O4, предварительно охлаждается от 35 до — 10° С в рассоль
ном холодильнике. Для охлаждения 2128,57 кг 9 8 % -пой кислоты требуется 
отвести тепла

Q =  2128,57 • 1,8 • (35 +  10) =  172 ООО кдж

Отбелочная колонна. Через отбелочную колонну проходит раствор NO 2 в 
азотной кислоте, полученный в поглотительной башне, и кислота после авто
клава. При нагревании паром окислы азота выделяются из раствора, 98% -ная 
кислота, свободная от окислов азота, охлаждается водой. Часть кислоты воз
вращается в цикл, остальное количество передается на склад готовой продукции. 

П р и х о д  т е п л а  в отбелочной колонне слагается из следующих статей.
1. Тепло, приносимое раствором из поглотительной башпи;

cji =^'tnc^t

где m — количество N O 2, H N O 3 и Н 2О, кг\
Ср — удельная теплоемкость раствора, кдж!(^кг • град)-,

 ̂— температура, °С.
Для 98%-НОЙ кислоты m =  2077,67 +  42,5 =  2120,17 кг (7 5 % ), для жидкой 

N 2O 4 величина т =  707,0 кг (25 % ). О тсюда т =  2827,17 кг.
Теплоемкость кислоты равна 1,8 кдж !(кг • гр а д ), а теплоемкость жидкой 

N2O4 равна 2,0 кдж !(кг ■ град). Таким образом , средняя теплоемкость раствора:
Ср =  1,8 • 0,75 -1- 2,0 • 0,25 =  1,85 кдж !(кг ■ град)

Следовательно, q\ =  2 827,17 • 1,85 (— 8) =  — 41 900 кдж.
Температуру раствора условно принимаем равной — 8° С, допуская увеличе

ние температуры на пути от поглотительной башни д о  отбелочной колонны.



2. Тепло, приносимое кислотой из автоклава при 45° С:
92 =  (1728,1 +  36,17 +  596) • 1,80 • 45 =  2360,27 • 1,8 • 45 =  192 ООО кдж

3. Тепло, приносимое паром, обозначим ^3.
Общий приход тепла составляет:

Q„p =  -  41 900 +  192 ООО +  93 =  150 100 кдж  +  q .̂

Р а с х о д  т е п л а  состоит из следующих статей:
1. Тепло выделения NO 2 из раствора, равное теплоте ее растворения:

=  (2360,27 +  2827,17) ■ 43,2 =  5187,44 • 43,2 =  224 ООО кдж

2. Тепло испарения NO 2;
9 2 =  1303-392 =  510 000 кдж

3. Тепло диссоциации N2O4 (при 4 0 °С степень диссоциации составляет 5 0 % ):
Qi =  (434 • 57 ООО): 92 =  269 ООО кдж

4. Тепло испарения HNO3, увлекаемой газообразными окислами азота в ко
личестве 49,4 кг:

94 =  49,4 • 482 =  23 800 кдж
5. Тепло, уносимое отходящ ей 98% -ной азотной кислотой при 86° С:

95 =  3835,04 • 1,88 • 86 =  622 ООО кдж

6 . Тепло, уносимое отходящ ими газами при 40° С;

9 б =  (434 • 0,545 +  8696 • 0,494 +  49,4 • 1,84) • 40 =  30 300 к дж
Общий расход тепла:

2  Qpac “  224 ООО +  510 ООО +  269 ООО +  23 800 +  622 ООО +  30 300 =  1 679 100 кдж

Количество необходим ого греющего пара определим из уравнения теплового 
баланса Q np=Q paci

150 100 +  9з =  1 679 100 кдж , откуда =  1 529 ООО кдж

Расход пара при давлении 1,6 ат (162 кн1м‘‘ ) , температуре 112,7° С и для тепла 
конденсации 531,4 ккал/кг (2230 кдж1кг) равен:

m =  1 529 ООО; 2230 =  685 кг ( ~  690 кг)

Конденсатор окислов азота. Газы, выходящие из отбелочной колонны, со 
держ ат пары N2O4 и H N O 3 и могут быть полностью сконденсированы при атмо
сферном давлении путем охлаждения до 2 2 °С (температура сжижения N2O4). 
Однако в связи с тем, что аппаратура работает при небольшом разрежении и 
через ее неплотности подсасывается воздух, газы разбавляются и для сжижения 
N 2O4 их приходится охлаж дать до более низкой температуры (до — 8 или до 
— 10° С ).

Конденсация газовой смеси проводится обычно в две ступени: вначале при 
охлаждении водой (если начальная температура воды не превышает 18°С), 
затем —  рассолом при температуре — 15° С. П оэтому температура газов на вы
ходе из первой ступени конденсатора составляет 22° С и на выходе из второй 
ступени конденсатора понижается до — 10° С.

П е р в а я  с т у п е н ь .  В первой ступени одновременно с охлаждением газов 
происходит частичная полимеризация двуокиси азота. Степень диссоциации N2O4 
при 22° С мож но определить по уравнению

К
К  +  АР

где Р  =  0,96 ат (97 300 н/л^);
/С =  11 350.



Тогда

«  =  l /  , T o J ! f ° o v . n n  -0 .1 6 8  (16,80/„)11 350 +  4 -9 7  300
( l - a ) P  (1 -0 ,1 6 8 )  97 300 , ,

P n ,o , =  - i + F - “ -------- Г Ш 68-----------  ®

Такой величине соответствует содержание N2O4, равное 71 объемн. %.
2аР  2 -0 ,1 6 8 -9 7  300 , „

Pn o ,  =  -Г Г Б -° - - 1 + 0 , 1 6 8 -

2  р .  - . 97 300 н/л«М 100“ /о)

Если объем N2O4 принять равным 1, то объем NO 2 составит:
29 ; 71 <= 0,408 доли единицы

Тогда количество N^0^ =  (92 : 22,4), а количество N O j =  (46 : 22,4). 
О тсю да общее количество окислов азота с  учетом соотношения их объемов 
м ож но выразить уравнением:

V ^ N 2 O .^ + 0 .4 0 8 F n ô , - ^ = > 3 0 3

т. е. л<* (1080 кг), V ĵ q  ̂ 108 (223 кг). Следовательно, при охла
ждении газов от 40 д о  22° С полимеризуется 1080 — 869 =  211 кг N O 2.

П р и х о д  т е п л а .
1. Тепло газов, охлаждаемых от 40 до 22“ С:

(?, =  (431 • 0.545 +  869 - 0,494 +  49,4 • 1,84) - (40 -  22) =  13 640 кдж

2. Тепло полимеризации NO2 в N2O4:

92 =  211 131 ООО кдж

3. Тепло конденсации паров H N O 3:
<73 =  49 ,4 -482  =  23 800 кдж  

Общий приход тепла в первой ступени:
Qnp =  13 640 +  131 ООО +  23 800 =  168 440 кдж

В т о р а я  с т у п е н ь .  П р и х о д  т е п л а  слагается из следующих компо
нентов.

1. Тепла, вносимого газами, поступающими при 2 2 °С:

(fi =  (223 - 0,545 +  1080 - 0,494) - 22 =  14 400 кдж

2. Тепла, вносимого жидкой азотной кислотой;
92 =  49,4- 1 ,97-22  =  2140 кдж

3. Тепла полимеризации NO 2:
9 з =  (223 - 57 ООО); 92 =  138 ООО кдж

4. Тепла конденсации N 2O4:

94 =  1303 • 392 =  511 ООО кдж  

Общий приход тепла во второй ступени:

Qnp =  И  400 +  2140 +  138 ООО +  511 ООО =  665 540 кдж



Расход тепла во второй ступени составляет тепло, уносимое жидкими окис
лами азота с  примесью небольшого количества азотной кислоты при — 10“ С:

Q p a c =  1352,4 - 2 , 0 - ( - 1 0 ) =  -  27 000 кдж

Общий приход тепла во второй ступени конденсации составляет:

Qnp -  Qpac =  665 540 -  ( -  27 ООО) =  692 540 кдж

Следовательно, при конденсации окислов азота из первой и второй ступени 
нужно отвести тепла

2  Q =  168 440 +  692 540 =  860 980 кдж

При наличии холодной воды примерно 50% этого тепла (430 000 кдж) можно 
отводить водой, остальное рассолом.

Водяной холодильник для 98% -ной  HNO3. Выходящая из отбелочной ко
лонны 98%-ная азотная кислота охлаждается водой от 86 до 3 5 °С. Приход 
тепла * составит;

Qnp =  3835,04 • 1,8 (86 -  35) =  352 ООО кдж  

В табл. 57 приведен сводный баланс в расчете на 1 т HNO3.
Таблица 57. Сводный тепловой баланс на 1 т  H N O 3

Аппараты
Температура, “С К оличество

отводим ого
тепла,

кдж

Хладо-
агент

на входе на выходе

Второй газовый холодильник . . . 100 40 420 530 Вода
П ервая окислительная башня . . . 40 40 879 255 »
Вторая окислительная башня . . . 40 40 114 385 »
Г азовый х о л о д и л ь н и к ........................... 35 - 1 0 641 502 Рассол
Поглотительная башня

верхняя ступень ................................ - 1 0 - 1 0 72 5001
средняя ступень ................................ - 1 0 - 1 0 159 000 399 100 »
нижняя с т у п е н ь ................................ - 1 0 - 1 0 167 600 J1

Рассольный холодильник концентри
рованной H N O 3 ..................................... 35 - 1 0 172 ООО

Водяной холодильник готовой  азот
ной кислоты ............................................. 86 35 352 ООО Вода

Отбелочная колонна ................................ 45 40 »
- 8 86 1 529 ООО Пар

К онденсатор окислов азота . . . . 40 22 430 ООО якп ояп Вода
22 - 1 0 430 980] оои yoL/ Рассол

Так, примерно общ ее количество тепла, отводимого водой (без учета тепла, 
отнимаемого в скоростном холодильнике), составляет 2 190 000 кдж\ общ ее ко
личество тепла, отводим ого р ассол ом ,— 1 000 000 кдж\ количество тепла, вно
симое греющим паром, —  1 530 ООО кдж. В случае отсутствия холодной воды 
расход холода на установке (без учета его потерь в окруж ающ ую среду) уве
личится вследствие замены воды рассолом для охлаждения первой ступени 
конденсатора.

Тогда расход холода составит:

* См. сноску на стр. 371.



Расчет аппаратуры
Ниже приведены примеры расчетов некоторых, наиболее важных аппара

тов установки для получения концентрированной азотной кислоты методом пря
мого синтеза.

В одяной  холодильник. Служит для охлаждения 5 8 % -нон азотной кислоты 
после второй окислительной башни. Холодильник представляет собой тенлооб- 
менный аппарат кож ухотрубного типа. Кислота проходит в нем по трубкам диа
метром 32/27 мм, охлаждающая вода — в межтрубном пространстве. Отношение 
ж ивого сечения межтрубного пространства к живому сечению пучка труб 
равно 2,18 : 1 .

С корость движения кислоты в трубках, согласно практическим данным, на
ходится в пределах 1.5— 1,75 м/сек, а скорость движения воды в межтрубном 
пространстве 1 ,0— 1,1 м(сек.

Температурный режим холодильника (в °С ):
Кислота Вода

Начальная . . . .  37 22 
Конечная . . . .  34 25 
С р ед н я я ..................  35,5 23,5

Количество отводимого тенла равно 114 385 кдж/ч или 
„  114 385 .1 0 0 0  „

— ш —
Д опустим, что в холодильнике имеется 28 трубок диаметром 32/27 мм. 

Тогда живое сечение трубчатки равно;

S , =  - 5 ^  =  0,785 • 0,027" • 28 =  0,016

Сечение, приходящееся на стенки трубок;

S j =  (D2 ~ ( Р ) п  =  0,785 (0,0322 -  0,027") 28 =  0,00653

Ж ивое сеченй^ межтрубного пространства для такой трубчатки равно 2,18 
по отношению к живому сечению трубок или

5э =  2 ,18-0 ,016  =  0,0349 ж"
О бщ ее сечение кожуха, считая по внутреннему диаметру, равно:

S 4 =  0,0349 - f  0,00653 -I- 0,016 =  0,05743 
тогда мож но определить диаметр кож уха трубчатки;

■ 2 ^  =  0,05743 D  =  0,27 м4
Ч тобы  определить коэффициенты теплоотдачи от кислоты к стенке трубы 

и от стенки трубы к воде, найдем сначала величины критериев Рейнольдса и 
Прандтля.

Н иж е приведены физико-химические параметры 5 8 % -ной азотной кислоты 
при 35,5° С:

Динамическая вязкость Т1
СПЗ.........................................
« • сек1м^ ................... 1,7. 10"

Удельная теплоемкость Ср
ккалЦкг ■ гра д) . . . . 0,65
джЦкг • г р а д ) .................. 2720

Теплопроводность Я,
ккалЦм • ч • гр а д) . . . 3,88
вт1{м ■ г р а д ) .................. 0,45

П лотность р, кг!м^ . . . . 1360



Определяем величину приведенного диаметра трубчатки по уравнению:

4 5 ,
Ф пр =  - п

где S| — живое сечение труб (0,016 ж^);
п -  смоченный периметр (Kdn =  3,14 • 0,027 ■ 28 =  2,38 м). 

Следовательно
4 -0 ,0 1 6  

2,38
ф „р =  =  0,0269 м

При выбранной нами скорости движения кислоты v  =  1,75 м /сек  находим 
число Рейнольдса по уравнению:

R e . ^
■П

где V — скорость жидкости, м[сек-,
Фпр ~  приведенный диаметр пучка труб, м; 

р — плотность жидкости, кг/ж ;̂
1) — динамическая вязкость жидкости, и • сек1м\

Подставляем в приведенное уравнение физико-химические параметры 
58%-ной азотной кислоты и находим;

^ е ^ Л 7 5 - 0,0269-1360 
1,7- 1 0 “ ^

Если число Рейнольдса >  10 ООО, поток жидкости носит турбулентный ха
рактер.

Находим безразмерный критерий Прандтля по уравнению;

ПСр 1 ,7 -1 0 "® -2 7 2 0  
=  = ---------- ОДЕ----------

При устойчивом турбулентном потоке для нахождения частного коэффици
ента теплоотдачи от кислоты к стенке применимы уравнения Нуссельта;

Nu =  0,023Re“ '®Pr®’  ̂ а , =  Nu ^
Фпр

Находим величину безразмерного критерия Нуссельта;

Nu =  0,023 • 37 700°'® ■ 10,з “ '̂  =  292

«I =  292 =  4880 втКм^ ■ град)

Аналогично определяем для меж трубного пространства (для вод ы ):

Ф пр =
45з

где S 3 — ж ивое сечение м еж трубного пространства (0,0349 ж^); 
п — смоченный периметр, найденный по уравнению:

п =  я  (О  +  ftrf) =  3,14 (0,27 -f  28 • 0,032) =  3,66 м

Тогда
4 • 0,0349 

3,66



Физико-химические параметры воды:
Скорость протекания v.

м / с е к ..................................... 1,1
Вязкость 11

С П З ..................................... 100
и - сек1м'^........................... 100-10“ ^

Удельная теплоемкость Ср
ккал/(кг • град) . . . . 1
джЦкг • гр а д ) ................... 4190

Теплопроводность X
ккал/(м - ч - град) . . . 0,517
втЦм • г р а д ) ................... 0,6

П лотность р, кг/м  ̂ . . . . 1000

Подставляем параметры в уравнение и находим величину критерия Рей
нольдса:

1,1-0,0382 • 1000 
R e =  ’

100 • 10 - 5 = 42 500

Следовательно, и в межтрубном пространстве поток жидкости носит тур
булентный характер.

Находим величину безразмерного критерия Прандтля:

Рг^
ЦСр 100- 10~®-4190 

0 6
= 7,0

П о найденным значениям Re и Рг определяем величину безразмерного кри
терия Нуссельта

Nu =  0,023Re°'®Pr“ ’'‘
1

а затем коэффициент теплоотдачи aa =  Nu Фпр

Nu =  0,023 • 42 500°'® • 7°•‘̂  =  0,023 • 5130 • 2,18 =  257

0,6
=  Nu =  257 =  3900 вт/{м  ̂■ град)

Стальная трубка диаметром 32/27 мм имеет толщину стенки б =  0,0025 м,
15-4190 ,,

теплопроводность материала л =  — —  ■= 17,5 вт1(м - град).

Подставляем найденные величины a j, « j ,  б и ^ в уравнение общ его коэффи
циента теплопередачи и находим:

1 1
К -

- L  +  _ L + A
а, 02 л

1 1
4880 3900 +

0,0025
17,5

=  1650 втЦм^ • град)

Средняя разность температур кислоты и воды определяется следующим 
образом;

Кислота . . .  37 ->  34 
Вода . . . .  25 22 

_  _

Тогда требуемая поверхность охлаждения равна;
„  Q 31 800



Удельная поверхность, рассчитанная на 1 т HNO3 в сутки, составляет:
5 =  1 ,60 :24  =  0,065 м?

Газовый рассольный холодильник. Холодильник представляет собой  трубчат
ку из 121 трубы диаметром 34/30 мм. Отношение живого сечения межтрубного 
пространства к ж ивому сечению трубчатки для холодильников такого типа со 
ставляет 3,93. Скорость газа в трубках принимаем равной 11,5 м1сек. Скорость 
рассола в меж трубном пространстве 0,5 м1сек. В качестве хладоагента приме
няется водный 35%-ный раствор С а (N 0 3 ) 2-

Температурный режим в холодильнике (в “С );
Начальная Конечная

Газы . . .  35 ->  - 1 0  
Р ассол  . . — 13 < - — 12

Тепловая нагрузка на холодильник Q =  641502 кдж1ч.
Определяем конструктивные характеристики холодильника. Ж ивое сечение 

трубчатки составляет:

S , =  d^n =  0,785 • 0,032 • 121 =  0,0855

Ж ивое сечение межтрубного пространства;
S2 =  0,0855 • 3,93 =  0,336

Сечение, занятое стенками труб:
S 3 =  0,785 (0,0342 -  0,032). 121 =  о,0243

Сечение кож уха трубчатки по внутреннему диаметру:
S 4 =  S , -1- S 2 -Ь S 3 =  0,0855 +  0,336 -f  0,0243 =  0,4458 

Следовательно, диаметр кожуха

=  0,4458 D =  0,754 м

Приведенный диаметр трубчатки находим по уравнению:

Ф п р = ^

где S) — ж ивое сечение трубчатки (0,0855 л^);
п — смоченный периметр, определяемый по уравнению:

п =  я й «  =  3 ,1 4 -0 ,0 3 - 121 =  11,4 м
Тогда

4 • 0,0855
1,4

Фпр =  ----- ----------  =  0,03 М

Н аходим приведенный диаметр меж трубного пространства:

452Ф пр = п

где п — смоченный периметр, определяемый по уравнению:

п =  я  (О  +  rtd) =  3,14 ■ (0,754 +  121 • 0,034) =  15,3 м

D  — диаметр кож уха (0,754 л ) .
Следовательно

4 • 0,336
15,3



О п р е д е л е н и е  к о э ф ф и ц и е н т о в  т е п л о п е р е д а ч и .
Для определения коэффициента теплоотдачи a i от газов к стенке должны 

быть известны физические характеристики иитрозных газов (теплоемкость, тепло
проводность, динамическая вязкость и плотность). На основании данных мате
риального и теплового балансов определим среднюю плотность и теплоемкость 
нитрозного газа, проходящего через холодильник.

П лотность на входе в холодильник:
р 1 =  4911.25 : 3429,22 =  1,39 кг!м^

П лотность на выходе из холодильника:
Ра =  4552,1 : 3204,6 =  1,42 кг!м^

Средняя плотность:
1 ,39-4911 .25+  1,42.4552,1

 ̂ 4911,25 +  4552,1

Теплоемкость газа на входе в холодильник:
Q 172 6 9 )-1 0 0 0  ,  ,,

' 4911,25-'35

Теплоемкость газа на выходе из холодильника: 
40636- 1000
4552,1 - 10

Средняя теплоемкость нитрозного газа:
4911,25-1000 +  4552,1-893

4911,25 +  4552,1

893 джЦкг - град)

=  956 дж1(кг • гра д)

Средняя теплоемкость сухого воздуха при этих ж е условиях равна 
1009 дж1{кг • гра д), т. е. отличается от нитрозных газов:

100 «.50/0
1009

Э то объясняется тем, что основную часть нитрозных газов составляют азот 
и кислород. Остальные физико-химические характеристики мож но взять из таб
лиц для воздуха и использовать в расчете без большой погрешности.

Средняя температура нитрозного газа равна:

<ср — 35 —
3 5 +  10

2
13“ С

При этой температуре физико-химические параметры воздуха:
Динамическая вязкость т) .

СПЗ.........................................17,8 - 10~,
н -с е к / м ^ ........................... 17,8- 10

Теплопроводность Я
ккалКм ■ ч • град) . . .2 ,1 6 -1 0  
в т Ц м -г р а д ) .................. 2 ,5 -1 0  "

Средняя плотность нитрозного газа р =  1,4 кг/м .̂
Определим число Рейнольдса для нитрозного газа и установим характер 

газового потока по уравнению:
уФпрР

Кб ~
■п

где V — скорость газа в трубе, м/сек;
р — средняя плотность газа, кг/ж^;

Фпр ~  приведенный диаметр трубчатки, л ;
Т) — вязкость газа, н ■ сек/ж^.



с;ФпрР 11 ,5 -0 ,03 -1 ,4
Re = ------- = ------------------------- ^  =  27 200

■П 17 ,8 -1 0 “ ®

Число Рейнольдса >  10 000, поток газа носит турбулентный характер, по
этом у при расчете можно пользоваться уравнениями:

Nu =  0,023Re°-*Pr“”  ̂ а, =  Nu Фпр

Находим значение безразмерного критерия Прандтля по уравнению:

Р г = ^

где — динамическая вязкость газа, «  • се/с/ж*;
Ср — теплоемкость газа, дж1 {кг ■ г р а д ) ;
i  — теплопроводность газа, втЦм ■ гра д).
П одставляем эти величины в уравнение и находим:

г\ср 17,8-10“ ®-956
Р г = — --------------------5------=  0,68

к  2,5 •

По найденным Re и Рг находим критерий Нуссельта

Nu =  0,023Re®'®Pr®’'* =  0,023 • 27 200“-® ■ 0,68°’  ̂=  61,2

и далее значение коэффициента теплоотдачи a i:

О) =  Nu
Ф

= 61,2
пр

2,5 • 10 
0,03

- 2
■=51 втКм^-• град)

Найденный коэффициент теплоотдачи от газа стенке, равный 51 вт1{м'^Х 
X  гра д), был бы правильным, если бы мы работали с сухими нитрозными газами. 
Н о при охлаждении нитрозного газа одновременно происходит конденсация во
дяных паров и паров азотной кислоты. Кроме того, газы захватывают капли 
азотной кислоты и воды, которые осаж даются на охлаждающей поверхности 
трубок, что улучшает коэффициент теплопередачи.

По практическим данным, в холодильнике выделяется до 8— 10% жидкой 
фазы (от количества поступающих питрозных газов). Если по аналогии с про 
цессом конденсации водяного пара в присутствии инертных газов принять ко
эффициент теплопередачи равным 500 вт1{м^-град) и ввести поправку 0,65, учи
тывающ ую переход от воды к кислоте, то мы вправе ожидать, что коэффициент 
теплопередачи для газового холодильника на рассоле будет составлять величину 
порядка ai =  500 - 0,65 =  325 вт] (лА • гр а д ).

Для надежности расчета примем величину ai =  220 вт1(м‘- • град).
Н аходим значение частного коэффициента теплоотдачи от стенки трубы к рас

солу. При — 12,5° С рассол имеет следующие физико-химические параметры:
Динамическая вязкость

СПЗ.........................................  3,4
н • с е к (м ^ ............................3,4 - 10~з

Удельная теплоем кость
ккалЦкг • гр а д)  . . . .  0,64
дж1{кг • г р а д ) ..................  2690

Теплопроводность
ккалЦм • ч - гр а д ) . . . 0,402
втКм • г р а д ) ..................  0,466

Плотность р, ке/ж® . . . .  1310



Подставляем найденные величины в уравнение Рейнольдса и определяем 
характер движения рассола в межтрубном пространстве:

кФпрр 0 ,5 -0 ,0879-1310
R e = ------ ---- -------------------------- -̂------=  16 950

т) 3 , 4 - Ю - з

Следовательно, поток имеет турбулентный характер, поэтому применимы 
уравнения;

Nu =  0,023

КТ ^02 =  Nu ■
Фпр

Н аходим значение критерия Прандтля;

цср  3 ,4 . 10"® -2690 
Р*" “  ~~Х 0466

Определяем значение критерия Нуссельта

Nu =  0,023 Re®'® Pr°-'‘  =  0,023 • 16 950®-® • 19,Г®-”* =  210 
и величину частного коэффициента теплоотдачи рассолу:

NuЯ 0,466 ,, 2 д.

Общий коэффициент теплопередачи К  будет равен:

^ -- 5-------------Г  = ~1--------о Ш -------- Г~ “
а , я, 02 220 17,5 1100

где 6 — толщина стенки трубы, 0,002 м\
Л — теплопроводность нержавеющей стали, 17,5 вт/(м • гра д). 
Средняя разность температур газа и рассола (в “С );

Г а з ..................  35 ->  - 1 0
Рассол . . . .  - 1 2  < -  - 1 3

47

■ 4 7 - 3  44
47 2 ,3 .1 ,156  ^

Средняя разность температур:
47 -

2,3 Ig 3

П оверхность охлаждения аппарата должна быть;
^ ____Q 641 502-1000

К М  180. 16,5-3600
О тсюда удельная поверхность охлаждения (на I т H N O 3 в сутки) с о 

ставляет;
S =  60 ; 24 =  2,5

Практически удельная поверхность охлаждения этого аппарата колеблется * 
в пределах от 2,5 до 3 на 1 т HNO3 в сутки.

* При расчете теплообменной аппаратуры необходимо проверять выбранные 
скорости движения компонентов, как это принято при рабочем проектировании 
аппарата.

В приведенном расчете холодильников это не сделано с целью сокращения 
объема книги. Однако все соотношения сечений и скоростей выбраны на основе 
данных практически действующей аппаратуры.



Отбелочная колонна. Расчет проводим для колонны вертикального типа 
с насадкой в виде тарелок и паровой рубашкой. Принимаем внутренний диа
метр колонны 350 мм, диаметр рубашки 420 мм, высота нагреваемой стенки 
5340 мм. Для нагревания используется насыш,енный пар с давлением 162 khIm "̂ 
(1,6 ат) и температурой 112,7° С (теплота конденсации 2230 кдж1кг). Тепловая 
нагрузка на колонну составляет 1 529 ООО кдж1ч. Р асход пара 690 кг/ч. Темпе
ратура газов, выходящих из колонны, 40’ С, отходящей кислоты 86° С.

Определим температуру смеси, поступающей для отбелки,' как среднюю ме
ж ду температурами выходящих паров и кипения 9 8 % -ной азотной кислоты 
(86° С) ■.

Средняя разность температур в зоне отбелки составит (в °С );
П а р .................. 112,7 112,7

Кислота . . .  63 ч -  86

49,7 26,7

49,7 -  26,7 23
49,7 ~  2 ,3 -0 ,27  ~ 3 7 ° С

2,3 Ig
26,7

О п р е д е л е н и е  к о э ф ф и ц и е н т а  т е п л о п е р е д а ч и .  Для определе
ния коэффициента теплоотдачи от конденсирующегося пара к стенке трубы (a i) 
найдем величину безразмерного критерия Рейнольдса, характеризующ ую гидра
влический характер пленки водяного конденсата по формуле:

Re - i L  К е п л - ^

где Т1 — динамическая вязкость водяного конденсата, спз (я • сек1м^) \

Г  = — плотность стекания конденсата, кг({м ■ сек );

т — количество расходуемого пара, кг(сек; 
п — периметр поверхности трубы диаметром 350 мм, м.

Находим;
n =  nrf =  3 ,1 4 -0 ,3 5 =  1,1 м 

т =  690 ; 3600 =  0,192 кг/сек

Г =  - ^  =  0,192.- I , !  = 0 ,1 7 4  к гК м -сек )

Вязкость воды  т) при температуре 112,0° С равна 2 5 -1 0 “  ̂ н-сек1м'^. 
Подставляя величины в приведенное уравнение, находим:

4Г 4 -0 ,1 7 4

Величина критерия Re >  400, следовательно, безразмерный критерий Нуссельта 
можно найти по уравнению:

________
РгО.зз

Для определения критерия Прандтля служит уравнение;



где Т1 — динамическая вязкость воды, в данном случае равна 2 5 -Ю '^ н-сек[м^; 
удельная теплоемкость воды, 4249 дж1{кг ■ град)',

Я — теплопроводность воды, 0,685 вт1(м- град).
Таким образом , величина критерия Прандтля;

Рг =
г]Ср 2 5 -1 0 -5 -4 2 2 9
Я 0,685

Далее находим величину критерия Нуссельта:

R e ^
Nu„

=  1,54

2780
6,25 ( и е п л - 400)

Рг'.0,33 +  1580
6,25 (2780 -  400)

^0,192

1,54'0,33 +  1580

Д ля определения частного коэффициента теплоотдачи от конденсирующе
гося пара к стенке пользуемся уравнением:

а . 0,33

где Л — теплопроводность конденсата (вод ы ), 0,685 вт1{м- град);
■П — динамическая вязкость воды, 25 - 10”  ̂ н-сек1м^; 
р — плотность конденсата, 950 кг/м̂ \ 

ускорение силы тяжести, 9,81 м1сек^.
П одставляя найденные значения в уравнение, определяем величину aii

-,0,33
= 0,192а, 1

0,33 а , Г (25 • 10-5)2
% 0,685 L 9502-9,81

О тсю да а\ =  6140 вт1 ■ град) или сопротивление пленки конденсата равно;

1 1
а, 6140

= 0,000163 ■ град!вт

Сопротивление стенки алюминиевой трубы толщиной б =  0,008 м при тепло
проводности алюминия Я =  204 вт 1(м-граа) составляет:

б : А, =  0,008 : 204 =  0,0000385 м‘‘  ■ град/вт

Для определения частного коэффициента теплоотдачи аг от стенки к кипя
щей азотной кислоте, содержащей растворенные окислы азота, в условиях кипе
ния воспользуемся уравнениями:

Nukhh — 54
К'0,6

Nuk
Х У  pgр^0,3 ‘ ' “ КИП X 

в  первом уравнении критерий К мож но найти по формуле;

QК =

и критерий Прандтля по уравнению;

Рг

PnYt4)

Т)Ср

где W — произведение среднего диаметра пузырьков, возникающих при кипении, 
на число пузырьков, образующ ихся в единицу времени, м!сек\ опреде
ляется по формуле:

Ро



q — плотность теплового потока, вт1м̂ \ находят по уравнению;
T - t

q-
_ L  +  ^ + _ L
Ctl л  C£2

Т — температура греющего пара, 112,7° С; 
t — температура кипения кислоты, 86° С.

В знаменателе уравнения плотности теплового потока указана сумма сопро
тивлений двух пленок и алюминиевой стенки.

Физико-химические параметры жидкости примем такими же, что и для чи
стой 98% -ной азотной кислоты при 86° С:

Динамическая вязкость т)
С П З ................................................ 0,4
к • с е к ! » }  ............................ 0,4 • 10-3

Удельная теплоемкость Ср
ккалЦкг • град) . . . . 0,453
дж1(кг • г р а д ) .................. 1900

Теплопроводность X
ккалЦм ■ ч • град) . . . 0,207
втКм ■ г р а д ) .................. 0,24

П лотность р, кг!м^ . . . . 1512
П оверхностное натяжение

О

д и н 1 с м ........................... 30
H j C M ............................... 30 •10-3

П оскольку из раствора отгоняются пары двуокиси азота, то теплоту испа
рения г принимаем для окислов азота 392 000 дж!кг и плотность паров окислов 
азота соответственно при- атмосферном давлении

Ро =  4 6 ; 22,4 =  2,05 кг1м^ 
с учетом небольшого вакуума

рп =  0,98-2,05 =  2,01 кг/м^
Н аходим значение w: 

W =  0,078 Ро
- Рп-

1,1

= 0,078 М Ё .] ' ’' =0,0798 м1сек
2,01

Затем определяем величину критерия К

p„rw  2,01 ■ 392 ООО ■ 0,0798 63000
Критерий Прандтля:

Рг =

и критерий Нуссельта:

Nu =  54

ЦСр

к

РгО.з

0,4- 10“ ^- 1900

0,24
- =  3,17

54 Г <7 0̂.6
L 63 ООО J

3,17°’®

0,6

Далее воспользуемся уравнением зависимости величин критерия Нуссельта Nu 
и коэффициента теплоотдачи кг;

Nu^ a , =  Nu



Для большей надежности вводим коэффициент 0,6, снижающий величину а? 
(как при переходе от воды к кислоте). Это обусловлено тем, что физико-хнми- 
)еские параметры были взяты для чистой азотной кислоты без учета содерж а- 
дихся в ней растворенных окислов азота.

С введением поправочного коэффициента уравнение принимает вид:

02 =  0,6 • 8.58</'''® =

Из уравнения видно, что величина « г  находится в зависимости от величины 
геплового потока q, который в свою  очередь зависит от суммы сопротивлений 
м енок и стенки трубы. Поэтому для определения величины аг задаемся ее ве- 
1ИЧИН0Й и определяем величину теплового потока.

Примем аг =  3500 e r j (м  ̂• гр а д ), тогда I : 3500 =  0,000286 или

* +  - ^  +  ^  =  0,000163 +  0,0000385 +  0,000286 =  0,000488
ai Л ссг 

Следовательно
T - t  1 1 2 ,7 -8 6

1 ^  _а 1 0,000 488
О) % 02

Проверяем значение аг по уравнению:

«2 =  5,15</“’® =  5,15 • 54600°'® =  3570 втЦм? • град)

Получили вполне совпадающие величины.
Общий коэффициент теплопередачи будет равен:

/С =  --------А-------- ------------ ----------0.008 Г  ' =

а , ■*“ Я 02 640 204 3500 

Необходимая поверхность нагрева в колонне должна быть;
,  Q 1 529 000 -1 0 0 0  ,

2 0 4 0 -3 7 . 3600

Это соответствует удельной поверхности нагревания на 1 т H NO 3 в сутки:
S  =  5,62 : 24 =  0,234 «  0,25

Практически удельная поверхность нагревания таких аппаратов составляет 
135— 0,4 лс̂ . Это увеличение по сравнению с расчетным объясняется отложением 
ia стенках трубок продуктов коррозии, тепловое сопротивление которых мы ие 
^'читывали. Следовательно, поверхность нагревания должна быть;

5 =  1,4-5 ,62 =  8 ^ 2

Расчет числа тарелок отбелочной колонны. Допустим, что смесь, посту- 
1ающая в колонну, содержит 700 кг азотной кислоты и 300 кг двуокиси азота. 
Допустим также, что отгоняемые нитрозные газы состоят из 99%  NO2 и 1% 
-!N0 3 , а остаток из 99,9% HNO3 и 0,1% NO 2.

Для решения задачи графическим методом необходимо построить кривую 
1ависимости содержания легколетучего компонента в парах от его содержания
i кипящей жидкости (рис. IX-2). Для построения линии равновесия нужно пере- 
)ести значения, приведенные в табл. 58, в мол. %.

Обозначим:
Х д  — содержание NO2 в жидкости, мол. % ;
У . — содержание N Oj в парах, мол. % ;

Я — содержание NOj, вес. % ;
В  — содержание HNO3, вес. %.



Тогда содержание NO2 в ж идкости определится из уравнения

46

+  -
В

46 63
где 4 6 — молекулярный вес NO2, 63 —  молекулярный вес HNO3.

Рис. IX-2. Диаграмма для определения числа тарелок при термическом 
разложении раствора H N O 3— NO2.

Составы паров и жидкой фазы при давлении 760 мм рт. ст., найденные такид 
путем, приведены в табл. 58.

Таблица 58. С остав паровой и жидкой фаз

Температура
кипения,

“С

Содержание NOj, мол. доли Температура
кипения,

°С

Содержание NO2, мол. доли

в парах в жидкости в парах в жидкости

77 0,665 0,054 46 0,965 . 0,302
68 0,85 0,106 42 0,972 0,348
62 0.91 0,157 37 0,979 0,392
54 0,94 0,207 29 0,985 0,476
51 0,95 0,255 24,5 0,9Э 0,52

В прямоугольных координатах X — Y проводим диагональ под углом 45“ i 
строим кривую равновесия как функцию от X Для этого выразим в мол



10ЛЯХ содержание N O j в свежем растворе (-’fp ), в парах, выходящ их из колон
ны (Хи) и в отходящ ей из колонны азотной кислоте (-^к):

30
46

^p =  -gg------ ^  =  0,370 МОЛ. доли

46 ■’" 6 3  
_99 
46

Х „ =  -gg------- —  =  0,993 мол. доли

46 ■^63'
0,1
46

= - g - j -------

46 63

Из точек, соответствующ их значениям Хк, •Х'р, Ха, восстанавливаем перпенди
куляры до пересечения с линией равновесия. Получаем соответственно точки пе
ресечения D, В и А.

Для того чтобы найти минимальное значение флегмового числа по урав
нению

■̂ мин — '
Х п - В о

■̂ МИН-----------5Оо

графически находим значение Во. Для этого через точки А и Б проводим пря
мую, отсекающую на оси Ya значение Во. равное 0,965.

0 ,9 9 3 -0 ,9 6 5
0,985 -0 ,0 3 6 4

В качестве рабочего значения принимаем флегмовое число R =  0,05. Для 
построения рабочей линии определим значение В по уравнению:

B =  - J Q l .  =  _ 3 9 9 3 _  =  0 945
R +  \ 0 ,0 5 + 1

Проводим прямую линию, соединяющ ую точку А с точкой на ординате, 
:оответствующей значению В =  0,945. Прямая пересекает ординату Хр в точке С, 
которую соединяем с точками D и А.

Прямая А С  является рабочей линией верхней части колонны (выше ввода 
:вежего раствора), линия CD представляет собой рабочую линию нижней части 
колонны.

М ежду линиями равновесия и рабочей, начиная от точки А, строим прямо
угольные треугольники. Для этого сначала проводим горизонтальную линию до 
пересечения с линией равновесия. Далее опускаем вертикальную прямую до пе- 
эесечения с рабочей линией, потом прямую до пересечения с линией равновесия 
а т. д. В итоге получаем горизонтальные отрезки, у которых число п =  6. Это 
:оответствует колонне с шестью теоретическими тарелками. Коэффициент полез
ного действия тарелок не более 0,5, поэтому рабочее число тарелок принимаем:

«раб =  6 : 0,5 =  12

Ордината Хр пересекает вторую сверху тарелку, следовательно, свежий рас- 
гвор окислов азота в азотной кислоте надо подавать на вторую теоретическую 
яли четвертую рабочую тарелки.

Конденсатор окислов азота. Для расчета конденсатора принимаем следую 
щие условия;



1 ) газ состоит на 10 0% из N O 2 и N2O4 (примесью азотной кислоты прене 
брегаем );

2) аппарат представляет собой  трубчатку вертикального типа, состоящ ую  и: 
61 алюминиевой трубы (диаметром 32/26 мм). Диаметр кожуха 448 мм\

3) тепловая нагрузка конденсатора в первой зоне (охлаждение газа 
168 440 кдж1ч и во второй зоне (конденсация газов) 692 540 кдж1ч.

Если температура охлаждающ ей воды 22° С (так было принято при расчет! 
водяного холодильника), она не пригодна для охлаждения конденсатора окис 
лов азота. Тогда в качестве хладоагента следует применять только 40— 42%-ньп 
раствор кальциевой селитры с начальной температурой — 15°С и конечно!
— 12 -н------ 13° С (на выходе из аппарата).

В соответствии с количеством тепла, выделяющегося по зонам, промежуточ 
ная температура раствора при переходе из одной зоны в другую  будет равна

Г„ 692 540
О  -

I 692 5 4 0 +  168 440 = —  15 +  2,4== — 12,6° С

В этом  случае температурный 
режим в первой зоне (°С).
Газы . . .  40 ->  22 
Р ассол  . . — 12 — 12,6

52 34,6
во второй  зоне (°С):
Газы . . .  22 — 10
Р ассол  . . — 12,6 < -  — 15

34,6 5

П е р в а я  з о н а .  Для этой зоны средняя разность температур;

Для выбранного типа трубчатки имеем следующие параметры. 
Ж ивое сечение 61 трубы:

51 =  0,785d2« =  0,785 • 0,0262. 61 =  0,0324 

Сечение, занятое трубками:

5 2 =  0,785rf2rt =  0,785 • 0,032“ • 61 =  0,0493 

Ж ивое сечение меж трубного пространства:

5з =  0,78502 -  S 2 =  0,785 • 0.448^ -  0,0493 =  0,108 

Приведенный диаметр трубчатки:

где S i — живое сечение,
п — смоченный периметр, он равен:

п =  п й п  == 3,14 • 0,026 • 61 =  4,98 м
Тогда

4 • 0,0324 
4,98



Для определения скорости газа берем из материального и теплового балан
сов содержание NOz и N2O4 в газах, которое на выходе из отбелочной колонны 
при 40° С составляет;

кг жЗ

NO 2 ...........................  434 211
N 2O 4 ......................  869 211

В с е г о  . . .  13ЭЗ 422 без парэв H N O 3

При понижении температуры до 22° С состав газов будет следующий;
кг

NO2 ...........................  223 108
N2O 4 .................. ; 1080 263

В с е г о  . . .  1303 371 

Средний объем газовой смеси в первой зоне охлаждения

422 +  371
2

или с учетом средней температуры:

97'^ -4- 41
W =  400 273 ^  ‘ м ^сек)

О п р е д е л е н и е  к о э ф ф и ц и е н т а  т е п л о п е р е д а ч и .  Для определе
ния коэффициента теплоотдачи от газов стенке трубы « i  нужно определить 
число Рейнольдса и установить характер движения газов. Физико-химические 
константы для газообразных окислов азота следующие;

Динамическая вязкость г\
С П З ........................................................................  0,01455
н - с е к / м } ..........................................................  0 ,01455-10“ ^

Удельная теплоемкость Ср
ккалЦкг ■ г р а д ) .............................................  0,18
джЦкг ■ г р а д ) .................................................. 755

Теплопроводность Л
ккалЦм ■ ч • г р а д ) .............................................  0,0325
вт1(м ■ г р а д ) ......................................................  0,0378

П лотность р, кг/м^.................................................. 1303 ; 446 =  2,93
Скорость газа v =  w/Su м 1 с е к .......................  0 ,124 :0 ,0324= 3 ,84

Критерий Рейнольдса будет равен:
иФ пО 3,84 • 0,026 • 2,93 _  '̂Ц’ прр ^  ^ = 2 0  200

^  ц 0,01455 • 10“ ^

Движение газа устойчиво турбулентное, поэтому применимо уравнение Н ус- 
сельта;

Nu =  0,023 Re“ '® Pr°’'‘

где величина критерия Прандтля равна:

Рг =  -
цср 0 ,0 1 4 5 5 -1 0 -3 .7 5 5  

I  0,0378



Критерий Нуссельта равен:

Nu =  0,023 R e°’  ̂ =  0,023 • 20 200°'^ • 0,29'’ -'‘ =  38,6 

О тсю да находим величину частного коэффициента теплоотдачи по уравнению;

 ̂Nu;^:;^ =  38,6 ' =  56 втКм^ ■ град)Ф пр 0,026

При наличии в газах паров азотной кислоты улучшается коэффициент теп
лоотдачи, так как параллельно с охлаждением газа проходит процесс конденса
ции. П оэтом у мы можем принять величину a i «г 60 вт1{м^ ■ град).

Для определения частного коэффициента теплоотдачи от стенки рассолу, на
ходим сначала величину критерия Рейнольдса с учетом конструктивных данных 
трубчатки и физико-химических параметров хладоагента — раствора Са(ЫОз)а.

Приведенный диаметр меж трубного пространства находим по формуле:

45зФ пр ■

где п —  смоченный периметр, равный
п (D +  nd) =  3,14 (0,448 +  61 • 0,032) =  7,52 м

О тсюда
45з 4 -0 ,108Фпр- 7,52 ■ =  0,0575 м

Н иж е приведены физико-химические ко 
Динамическая вязкость т]

С П З .......................................
н ' сек1м^ . . . .  

Удельная теплоемкость 
ккалЦкг ■ град) . 
джЦкг ■ гр а д) . . 

Теплопроводность к 
ккалКм ■ ч • град) 
втЦм ■ гра д) . . 

П лотность р, кг/м'  ̂ .

Количество раствора, проходящ его через 
=  3° С и общем выделении тепла в конде! 

=  860 980 кдж/ч, составляет

1станты раствора:

36 
36- 10-S

0,6525
2730

0,316
0,367

1408

т = Q
Ш п

860 980 ■ 1000 
3 • 2730 • 3600

аппарат при перепаде температур 
саторе, равном 692 540 +  168 440 =■

=  29,2 кг1сек

или в единицах объема 29,2 : 1408 =  0,0207 м^1сек. 
Линейная скорость рассола вдоль трубок равна:

о = =  0,0207 : 0,108 =  0 ,192 л /сек

Критерий Рейнольдса будет равен:

г)Ф„рр
Re =  -

0,192 - 0,0575. 1408

3 6 -1 0 - 3

Критерий Прандтля:



При движении раствора в межтрубном пространстве кожухотрубчатых теп
лообменников в отсутствие поперечных перегородок можно применять уравне
ние Нуссельта:

N u =  1,16[Фпр Re]°'®Pr“ ’^̂

Подставляя найденные величины критериев Re и Рг в это уравнение, полу
чаем;

Nu --= 1,15 (0,0575 • 432)” ’® ■ 268°'®  =  50,6

Частный коэффициент теплоотдачи «2 находим по обычному уравнению 
Нуссельта:

- 5 0 ,6  1 ^ - 3 2 3  . , / * .

Общий коэффициент теплопередачи в первой зоне конденсатора будет равен;

^ = - 1 — Г — Г = — о ш — г -  “
а , л '*■ 02 60 203 323 

Требуемая поверхность охлаждения для первой зоны

. ____ Q 168 440-1000
' М К  42,4 ■ 50,5 • 3600 ’

В т о р а я  з о н а  — к о н д е н с а ц и я  NO 2. Для определения коэффициента 
теплопередачи от конденсирующихся окислов азота стенке используем извест
ные физико-химические константы жидких окислов азота:

Динамическая вязкость ц
С П З ......................................................  0,54
к ■ ceK fM ^ .........................................0,54 • Ю -з

Удельная теплоемкость Ср
ккалЦкг ■ г р а д ) ...........................  0,355

д ж Ц к г -г р а д ) ............................1490
Теплопроводность \

ккалЦм • ч ■ г р а д ) .......................  0,09
втКм - г р а д ) ................................ 0,105

Плотность р, к г !м ^ ...........................  1477
Теплота испарения у

ккал1кг.............................................  93,5
к дж 1 к г .............................................  392

Определим гидравлический характер процесса конденсации окислов по кри
терию Рейнольдса:

4Г
«е п л ----- ^

где т) — динамическая вязкость жидких N 2O 4;
Г — плотность стекания конденсата, определяемая по формуле;

_  m _  количество конденсата, кг!сек  
п смоченный периметр трубчатки, и

т =  1303 кг!ч N 2O 4 (0,362 KajceK); 
n =  jirf/z =  3 .1 4 -0,026-61 =  4,98 м 

Следовательно

Г =  ^  =  0,362 ; 4,98 -  0,0726 кгЦм ■ сек)



а критерий Рейнольдса

Ren
4Г 4 ■ 0,0726

. - 3 =  548
Т] 0 ,5 4 -1 0 '

В этом случае для определения критерия Нуссельта применимо уравнение;

Кбпл
NUпл =  ■6,25 (иепл -  400)

Рг'.0,33

Вначале находим значение критерия Прандтля

■цср 0 ,54. 1490
Рг =  - 0,105 = 7,66

а затем, подставляя значения Re и Рг в уравнение, находим величину критерия 
Нуссельта:

Nu ^  ---------------=  0,252
6,25 (R e п л -4 0 0 )

Рг,0,33 +  1580
6,25 (548 -  400)

7,66'0,33 +  1580

Для нахождения частного коэффициента теплоотдачи при конденсации NO2 
применяем уравнение Н уссельта:

Nu„ = tt2
P'g-

О.'̂ З

где g — ускорение силы тяжести, 9,81 м1сек^.
Подставляем известные величииы в уравнение и находим:

Nun
0,105 14772-9,81

0,33 02 • 0,0000263 
0,105

Отсюда «2 =  1010 ет1(м^ ■ град).
Общий коэффициент теплопередачи в зоне конденсации составит:

К  =  —;-------- !-------- ;—  •= — ;--------- ;—  =  244 вт1{м  ̂■ грйд)

-  +  Т  +  -О] Л ССз
1 0,003 1 

323 203 1010

Средняя разность температур для второй зоны конденсации равна:
3 4 , 6 - 5  29,6

2.3 Ig
34,6 2,3 • 0,84

13,3 °С

Требуемая поверхность охлаждения для второй зоны конденсации: 
Q 692 540 • 1000

52 =  - - =  59,2
Ы К  2 4 4 .1 3 ,3 -3 6 0 0  

Общая поверхность охлаждения холодильника-конденсатора
5  =  21,8-1-59,2 =  81

5  =  81 : 24 =  3,4
или на I г  H N O 3 в с у тк и :

При наличии холодной воды целесообразно первый по ходу газа холодиль
ник, где газ охлаж дается до 22° С, охлаждать водой. В этом случае необходи
мая поверхность охлаждения несколько увеличится за счет уменьшения раз
ности температур. Однако, если в межтрубном пространстве установить попереч-



иые перегородки, можно увеличить коэффициент теплопередачи и, следователь
но, уменьшить поверхность охлаждения, В настоящее время производство кон
центрированной азотной кислоты оснащено холодильниками-конденсаторами с 
удельной поверхностью от 3,2 до 3,6 на 1 г товарной кислоты в сутки.

Холодильник концентрированной азотной кислоты. Аппарат представляет с о 
бой двойной змеевик, погруженный в бак с водой. Змеевик выполнен из алюми
ниевых труб диаметром 50/42 мм.

Для расчета теплообменной поверхности аппарата принимаем тепловую на
грузку холодильника Q =  352 ООО кдж/ч.

Температурный режим аппарата (в “С ):
Азотная кислота (9 8 % -пая) . . 86 40 
0 .хлаждаю1дая в о д а ....................... 28 < -  22

”58 18
Следовательно, средняя разность температур:

м _ .  5 8 - 1 8  40 .
58 2 ,3 -0 ,508  ’

2,3 Ig

Физико-химические константы для 9 8 % -ной азотной кислоты:
Динамическая вязкость т)

СПЗ......................................................  0,65
н ■ сек/ м ^ .........................................0,65 • 10~^

Удельная теплоемкость С;,
ккал1(кг ■ г р а д ) ...........................  0,46
дж Ц кг- г р а д ) ................................ 1930

Теплопроводность X
ккалЦм ■ ч ■ г р а д ) ....................... 0,22
втКм ■ гра д)  ................................ 0,255

П лотность р, к г1 м ^ ...........................  1500

О п р е д е л е н и е  к о э ф ф и ц и е н т а  т е п л о п е р е д а ч и .  Для определе
ния частного коэффициента теплоотдачи a i от кислоты к стенке змеевика найдем 
величину критерия Рейнольдса по уравнению:

Re =  - ^  '
■п

где V — линейная скорость азотной кислоты в змеевике, м[сек\
Ф — внутренний диаметр трубопровода, 0,042 л<;
р — плотность кислоты, 1500 кг1м ;̂
т )— вязкость кислоты, 0 ,65 -Ю"® н-сек1м^.
Определим скорость течения кислоты. Ж ивое сечение змеевика

S =  0 ,? te  • 0,042^ =  0,00138 или двух параллельных змеевиков 2-0 ,00138 =  
=  0,00276 м .̂

И з материального баланса известно, что нагрузка по кислоте составляет 
3805,77 кг1ч, или 3805,77 : 1500 =  2,53 м^ч, или 0,000703 м>1сек.

Тогда скорость движения кислоты в змеевике равна:
0,000703 - ,

Н аходим величину критерия Рейнольдса:
=  0 ,255. 0,042 .1 5 0 0 _ ^ ^ ^ д ^

■П 0,65 - 10“ ®

Так как величина критерия Рейнольдса >  10 ООО, то для определения критерия 
Н уссельта применяется уравнение:



Находим величину критерия Прандтля

Pr =  J 1 f^

где Г) — динамическая вязкость кислоты, 0,65 • 10-^ н • сек!м -̂,
С/, — удельная теплоемкость кислоты, 1930 дж!(кг ■ град)-,
Я, — теплопроводность кислоты, 0,255 втЦм • град).

Тогда
Г1с„ 0 ,6 5 -10~ ® -1930

=  -----------о д а ----------=  ^’92

Подставляем найденные величины в уравнение, определяем критерий Нус- 
сельта;

Nu =  0,023 Re°’® Pr®’'* =  0,023 • 24 700°’* • 4,92°-'' =  144

Частный коэффициент теплоотдачи aj от кислоты стенке змеевика нахо
дим по уравнению:

а, =  Nu =  144 =  873 вт/{м  ̂-град)

Для определения частного коэффициента теплоотдачи от стенки змее
вика к охлаж дающ ей воде используем следующие физико-химические константы 
воды:

Динамическая вязкость
С П З ..........................................
и ■ сек1м^

Удельная теплоемкость Ср
ккалЦкг ■ г р а д ) ...........................
джЦкг • г р а д ) ................................

Теплопроводность X
ккал1(м • ч ■ г р а д ) .......................
в т Ц м -г р а д ) ................................

П лотность р, кг/м ^ ...........................
Коэффициент объем ного расширгния 

Р, г р а д ~ ' ....................................

0,834 
0,834- 10-3

1,0
4190

0,527
0,613

995

0,00028

При движении кислоты в змеевиках сверху вниз, а воды в баке снизу вверх 
мож но считать, что теплообмен меж ду водой и змеевиком проходит в условиях 
свободной конвекции воды.

Среднюю разность температур принимаем исходя из температуры стенки 
змеевика, равной 47° С:

д / =  47 - =  47 -  25 =  22° С

Для условий свободной конвекции нужно знать_величину критериев Граз- 
гофа и Прандтля. Критерий Гразгофа находим по уравнению;

Gr =

гд е  Ф н — наружный диаметр омываемого змеевика, 0,05 м; 
g  — ускорение силы тяжести, 9,81 м1сек^\ 
р — плотность воды, 995 кг/м^;
Р — коэффициент объемного расширения, 0,00028 град'';

— частная разность температур, 22° С; 
т) — динамическая вязкость, 0,834-10"® н-сек1м\



Подставляя найденные величины в уравнение, получаем;
С , . № 1 - .М Ь 9 9 У . 0 М 0 2 8 . 2 2 _ ,  .

(0,834 -

Значение критерия Прандтля находим по уравнению;

Т1с„ 0 ,834 -10“ ®-4190 
=  = -----------0613-----------= 5 .7

Следовательно
G r - P r =  10,7- 108 -5,7 =  6,1 • 10̂

Так как произведение критериев Рг и Gr >  2•10^ то для определения крите
рия Нуссельта применяется уравнение:

Nu =  0,135 (Gr-Pr)'^^

Подставляем в это уравнение произведение критериев Gr и Рг и находим: 

Nu =  0,135 [6,1 ■ 10^]’ '" =  0,135 • 393 =  53,7

Частный коэффициент теплоотдачи аг от стейки к воде находим по обы ч
ному уравнению Нуссельта:

02 =  Nu =  53,7 =  658 вт!(м} • град)

Общий коэффициент теплопередачи с учетом сопротивления стенки алю
миниевого трубопровода равен;

*: -  , ■ -  - i “  " I ' " '  ■
а , Я 02 873 203 658 

Требуемая поверхность охлаждения:
„  Q 352000 . 1000

М К  34,2 ■ 380 . 3600

Удельная поверхность охлаждения на I т товарной кислоты в сутки равна:
8 ;24 =  0,33

Практически на действующих заводах работают холодильники с удельной 
поверхностью 0,35—0,37 м̂ 1т H NO 3 в сутки.

7. ЭЛЕМЕНТЫ СЕБЕСТОИМОСТИ 1 т РАЗБАВЛЕННОЙ АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ

Н иже приведена калькуляция себестоимости * 1 т H N O 3.
Поясним содержание отдельных статей, входящих в калькуляцию. 1. При 

определении затрат на платиновый катализатор следует знать, что 1 г платино
вого сплава в новых сетках стоит дорож е, чем в старых, использованных и пере
даваемых на афинаж. Методика определения удельного .расхода на катализатор 
подробно описана в статье Каргина С. И. «М етод подсчета затрат на платино
вый катализатор при окислении аммиака». Вестник техн. и эконом, информации, 
НИИТЭХИ М , № 6 , 10 (1960).

* Калькуляция составлена с применением условных цен на сырье, материа
лы, энергию и рабочую силу и не отраж ает реальной себестоимости кислоты. 
П оэтом у величина денежных затрат по отдельным статьям в абсолютных вы
ражениях не имеет значения и должна рассматриваться как доля суммарной 
себестоимости.



0,284 57,75 16,40
0,049 5,48 0,27

0,03 1,00 0,03

265 0,01 2,65
0,133 3,46 0,46

150 0,006 0,90
0,8 0,233 0,19
1,39 3,46 4,81

__ __ 0,130
— — ~ 0 ,0 1 0
— _ 2,12
_ — 1,00
— _ 24,16
- — 4,83

_ _ 24,18
— _ 0,49
— — 24,67

Статьи расхода Количество Цена, руб . Сумма,
р у б .

Основные материалы 
в том числе

аммиак, т ..........................................................
платина, е ..........................................................

Вспомогательные фильтровальные матери
алы, к г ....................................................................

Энергетические затраты 
в том числе

электроэнергия, кет ■ ч ................................
пар (р = 1 0  ат], Г к а л ....................................
вода , ...............................................................
конденсат, т ......................................................

О тходы : пар с котлов-утилизаторов, Гкал 
Зарплата, руб.

основная ...........................................................
н а ч и с л е н и я ......................................................

Амортизационные расходы , р уб .......................
Ц еховы е расходы , р уб ..........................................
Ц еховая стоим ость, р у б .......................................
О бщ езаводские расходы , руб............................
Заводская себестоим ость (за вычетом от

ходов), р у б ..............................................................
Н епроизводственные расходы, руб ................
П олная себестоим ость, руб...................• . .

2. В статью «Энергетические расходы » входят не только прямые расходы 
энергии на сжатие газов, насосы для транспортирования кислоты и др., но и 
расходы на подачу охлаждающей воды, расход пара на подогрев кислоты, под
готовку питательной воды для котлов, конденсата и др.

3. В статью «Основная зарплата» входят только лишь расходы, связанные с 
содержанием основных производственных рабочих-аппаратчиков, машинистов 
и др. Фонд зарплаты определяется из расчета заработной платы одного рабо
чего 1150 руб. в год. Начисления на зарплату составляют 8,4% от суммы ос
новной зарплаты.

4. Амортизационные расходы слагаются из отчислений со стоимости обо 
рудования и монтажа в размере 11,2% и отчислений от стоимости строительной 
части (3 ,7% ).

5. В цеховые расходы включают:
а) зарплату административно-технического персонала плюс начисления из 

расчета 1740 руб. на человека в год, служащих из расчета 950 руб. в год 
и младшего обслуживающ его персонала (М О П ) 550 руб. на человека в 
год;

б) расходы по охране труда, составляющие 30% от годового фонда зар
платы производственных рабочих плюс начисления;

в) текущий ремонт оборудования (5%  от его стоимости с м онтаж ом ), зда
ний и сооружений (1%  от их стоим ости);

г) расходы  на специальный ремонт оборудования (0,5% от его стоимости 
и стоимости м онтаж а);

д) содержание оборудования (0,85% от стоимости его и м онтаж а);
е) прочие непредвиденные расходы [20% от общих расходов по пунктам а), 

б ) , в ), г) и д )];
6. Сумма затрат по пунктам 1— 5 (включительно) составляет цеховую  стои

мость азотной кислоты.
7. О бщ езаводские расходы составляют ~ 2 0 %  подсчитанной цеховой себе

стоимости.
8. Заводская (фактическая) себестоимость равняется общ езаводским расхо

дам минус стоимость отходов (пар с котла-утилизатора);



9. Непроизводственные расходы прибавляют к фактической себестоимости
в размере до 2%  фактической себестоимости. В результате получают полную
себестоимость 1 т H N O 3.
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КОНТРОЛЬ ПРОИЗВОДСТВА

Контроль производства азотной кислоты осуществляется посред
ством систематического анализа отбираемых проб и применения 
контрольно-измерительных приборов, которые можно разделить 
на две группы;

1) приборы, показывающие параметры процесса, —  термомет
ры, манометры, расходомеры, счетчики и др.;

2 ) приборы, которые активно участвуют в регулировании тех
нологического процесса, ограничивают отклонения от нормального 
технологического режима, предупреждают возможность аварии и 
даже, в случае необходимости, останавливают работу цеха. К ним 
относятся предохранительные клапаны, терморегуляторы, регуля
торы давления, отсекатели, прекращающие подачу аммиака в кон
вертор и др.

В настоящей главе рассматриваются лишь методы химического 
контроля.

1. ОПРЕДЕЛЕНИЕ СТЕПЕНИ КОНВЕРСИИ

Степень конверсии определяют путем анализа проб газовой смеси 
до и после катализатора. Одновременно проводят два параллель
ных анализа.

Четыре шарообразные колбы емкостью 0,5— 0,6 л тщательно 
промывают водой, отшлифованное горло колбы протирают филь
тровальной бумагой и смазывают ланолиновой смазкой. В колбы, 
предназначенные для отбора аммиака, наливают по 25 мл 0,1 н. 
раствора H 2SO 4 и добавляют 2 — 3 капли раствора индикатора ме
тилового красного. В колбы, предназначенные для отбора  нитроз- 
ных газов, наливают 15 мл 3% -ного  нейтрального раствора пере
киси водорода. Из всех четырех сосудов удаляют воздух в ва
кууме до тех пор, пока находящаяся в них жидкость не начинает 
кипеть. Затем колбы протирают снаружи сухим полотенцем и взве
шивают на аналитических весах.

Пробы аммиачно-воздушной (или аммиачно-воздушно-кисло
родной) смеси и нитрозного газа отбирают одновременно. В си
стемах, работающих под давлением, перед отбором проб откры
вают вентили на пробоотборниках и продувают линию сильной 
струей газа из аппарата. После этого поток газа ослабляют и в 
патрубок газохода погружают трубку шарообразной колбы. Вслед 
за первой парой проб, не закрывая газохода, сразу ж е  отбирают



вторую пару проб. Отобранные пробы выдерживают в весовой ком
нате до тех пор, пока они не примут температуру окружающего 
воздуха, затем вытирают колбы сухим полотенцем и взвешивают. 
По разности массы до и после отбора проб определяют взятую на
веску исследуемых газов.

Колбы с пробой аммиачно-воздушной смеси интенсивно встря
хивают, чтобы аммиак целиком поглотился находящейся в колбе 
кислотой. Затем вводят воздух, шлифы промывают дистиллиро
ванной водой, которую сливают в колбы. Избыток кислоты отти- 
тровывают в колбах 0,1 н. раствором NaOH или КОН.

Колбы с нитрозными газами также интенсивно встряхивают 
для наибольшей полноты окисления и поглощения окислов азота. 
Затем вводят воздух, снимают шлифы и промывают их дистилли
рованной водой. Промывные воды присоединяют к жидкости в 
колбах. П робу титруют 0,1 н. раствором NaOH или КОН. Расчет 
ведут следующим образом.

1. Определяют весовое содержание аммиака в аммиачно-воз- 
душной смеси;

100 ~  ^"ыаОИ^НаОн)0-00‘ ^

где /СHjso, — поправочный коэффициент для 0,1 н. раствора H2SO 4;
V'NaOH — объем 0,1 н. раствора NaOH, израсходованного на 

титрование, жл;
/Сыаон — поправочный коэффициент для 0,1 н. раствора NaOH;
0,0017 — количество аммиака, соответствую щ ее 1 мл 0,1 н. р а с

твора H2SO4, г; 
g  — навеска газа, г.

2. Содержание аммиака, окисленного до окиси азота, вычис
ляют по формуле;

% =  1 0 0 1 н ^РН.5 ^ аОН_'°1 ° ° '1
g

где К к аон —объем 0,1 н. раствора NaOH, израсходованного на ти
трование, мл\

^Сыаон — поправочный коэффициент для 0,1 н. раствора NaOH;
0,0017 — количество аммиака, соответствующее 1 мл 0,1 н. 

раствора NaOH, г; 
g  — навеска газа, г.

3. Д ля определения степени конверсии берут среднюю вели
чину двух параллельных результатов (расхождение между ними 
не должно превышать 0 ,1 7о) и рассчитывают по формуле;

Зная содержание аммиака в газовой смеси в в ес .% , можно пе
ресчитать его количество в объемн.% :

242,75- %NHs
объемн.



2. ОПРЕДЕЛЕНИЕ СОДЕРЖАНИЯ ОКИСИ АЗОТА 
И КИСЛОРОДА В ОТХОДЯЩИХ ГАЗАХ

К отводной трубке для выхлопных газов каждого агрегата при
соединяют широкогорлую стеклянную банку, закрытую пробкой 
с проходящими сквозь нее двумя трубками: одна из них доходит 
до дна и служит для ввода газа, другая заканчивается сразу же 
под пробкой и служит для вывода газов. Из банки струя газа 
поступает в тройник и разделяется на два потока; один направ
ляют в аппарат Орса для определения содержания кислорода, дру
гой через длинную стеклянную трубку поступает в сосуд  для опре
деления содерлония окиси азота.

Определение содержания окиси азота

Метод основан на том, что окись азота, содержащаяся в выхлоп
ных газах, окисляется присутствующим в них кислородом до NO2. 
Двуокись азота образует с водой азотную кислоту, которую затем 
оттитровывают раствором едкого натра.

Для отбора пробы газа берут круглодонную колбу емкостью 
I — 1,5 л и плотно закрывают ее резиновой пробкой, в которую 
вставляют трубку, снабженную стеклянными кранами.

Колбу предварительно калибруют следующим образом. Из чи
стой колбы удаляют воздух до остаточного давления 60 сг., 
затем колбу переворачивают, погружают кран в сосуд с водой 
и открывают его. Вода засасывается через открытый кран в 
колбу до тех пор, пока в ней не установится атмосферное давле
ние. После этого кран закрывают, колбу вытирают и взвешивают 
на технических весах с точностью до 1 г.

Для отбора  пробы газа из колбы также удаляют воздух до 
остаточного давления 60 мм рт. ст., затем присоединяют ее к газо
отводной трубке, открывают кран и засасывают в колбу газ до 
прекращения щума в кране. Далее в колбу засасывают воду и 
встряхивают смесь для лучшего перемешивания газа с водой и ус
корения процесса окисления и поглощения. Затем снова в колбу 
подсасывают воду и повторяют это до тех пор, пока не поглотятся 
все окислы азота и не прекратится поступление воды в колбу. П о
сле этого колбу взвешивают, отмечают барометрическое давление 
и температуру помещения.

Затем колбу открывают, обмывают водой пробку и трубку с 
краном, собирая промывные воды в ту же колбу, добавляют не
сколько капель раствора индикатора метилового красного и ти
трую т 0,1 н. раствором едкого натра.

Из уравнения реакции взаимодействия окислов азота с водой 
и кислородом следует, что на образование 2 мояь азотной кислоты 
расходуется 3 моль газа. Следовательно, при образовании 2 м о л ь  
азотной кислоты объем газа уменьшается в 3 раза (а 1 моль кис
лоты в 1,5 раза). В соответствии с этим для расчета суммарного



содержания окислов азота в выхлопных газах прид4еняют следую
щую формулу;

а К - 2 ,24-100  224аК
(G , - G ^ ) f  +  a K -  2,24 • 1,5 (G, -  Ог) /  +  З.ЗбаК

где X  —  содержание NO +  N O 2 в газах, объемн.%;
а — объем 0,1 н. раствора NaOII, израсходованного на титро

вание, мл\
К  —  поправочный коэффициент для 0,1 н. раствора NaOH;

2,24 —  объем газа (NO +  NO2), соответствующий 1 мл 0,1 н. рас
твора NaOH;

Gi — масса колбы с водой при калибровании, г;
Gi — масса колбы с водой и пробой газа, г; 

f —  фактор приведения объема газа к нормальным условиям 
(760 мм рт. сг. и 0° С ) ;

1,5 —  коэффициент, учитывающий сокращение объема газа при 
протекании реакции.

Колорилгетрический способ определения окислов азота в вы 
хлопных газах. Для определения содержания окислов в отходящих 
нитрозных raSax применяют колориметр Н. Кузьминых и Э. Я-Тур- 
хан. В качестве эталонов служит набор стандартных трубок, на
полненных газом с различным содержанием NO2. Цвет газа в ка
ждой трубке соответствует определенному содержанию в нем окис
лов азота.

Анализируемый газ пропускают через сухую трубку стандарт
ного размера и, сравнивая цвет газа с цветом эталона, определяют 
содержание двуокиси азота в газе. Наблюдение ведут с торцевой 
стороны трубки. Затем краны трубки закрывают и выжидают, пока 
содержащаяся в газе окись азота ие окислится до N O 2. Вновь 
сравнивают цвет с эталонным и определяют общее содержание 
окислов азота в пробе газа.

Такой метод анализа дает хорошие результаты при условии, 
что в трубках не конденсируются пары воды.

Определение содержания кислорода

Для поглощения кислорода в поглотительную пипетку аппарата 
Орса наливают до метки щелочной раствор гидросульфита натрия 
или пирогаллола. Бюретка должна быть заполнена водой.

Перед тем как приступить к анализу, бюретку несколько раз 
промывают анализируемым газом и заполняют ее газом до метки 
100 мл. Вначале газ из бюретки пропускают несколько раз в по
глотительную пипетку (как описано ниже), заполненную 30% -ным 
раствором NaOH (или КОН) для поглощения окислов азота, за 
тем приступают к определению кислорода.

Открывают кран, ведущий в поглотительную пипетку, и подни
мают уравнительную склянку: газ проходит в пипетку, соприка
сается с насадкой, смоченной раствором гидросульфита натрия.



Кислород поглощается гидросульфитом натрия из газа. Постепен
но опускают уравнительную склянку, при- этом газ переходит о б 
ратно в бюретку. Склянку опускают до тех пор, пока жидкость в 
пипетке не дойдет до первоначального уровня. Затем газ вновь 
перегоняют из бюретки в поглотительную пипетку и проделывают 
это от 3 до 6 раз в зависимости от свежести поглотительного рас
твора. После этого доводят уровень жидкости в пипетке до метки 
и закрывают кран. Ж идкость в бюретке и в уравнительной склян
ке устанавливают на одном уровне и определяют по шкале бю 
ретки уменьшение объема газа. Затем еще раз пропускают газ в 
пипетку и, если после вторичного поглощения объем газа не изме
нится, определение считают законченным. Уменьшение объема

газа за счет поглощения кисло-

Гаэы
ип
JL

Рис.

рода, ' выраженное в делениях 
шкалы бюретки, и указывает на 
его содержание в газовой смеси 
(вобъемн.о/о).

R.? LwU R Процесс поглощения кисло-
 ̂ рода протекает по реакции;

N 338204 +  2NaOH +  О 2 =
=  N 82804  -t- N a2S0 j -Н H jO

Для прнготовлену1я раствора гидро
сульфита натрия 10 г N 328204 раство- 
)яют в 50 мл воды и прибэвляют 50 мл 
0% -ного раствора N 3 OH. Щелочной 

рзствор пирогаллолз готовят смешением
1 объема 22% -ного водного раствора 
пирогаллола с 5— 6 объемами 60%-ного 
раствора КОН. 1 мл полученного рас
твора поглощает 12 мл кислорода. П о
глощение проходит быстро при 15“ С и 
более, и кислород полностью взаимо
действует в течение 3 мин.

Вновь собранный или зали
тый свежим раствором поглоти
тельный прибор Орса необхо

димо проверить путем определения содержания кислорода в атмо
сферном воздухе (2 0 ,8 % ).

Автоматический газоанализатор. Содержание кислорода в га
зах можно определять также с помощью магнитного газоанализа
тора типа МГК-2М, действие которого основано па использовании 
парамагнитных свойств кислорода. Схема автомата показана на 
рис. Х-1. Принцип действия газоанализатора заключается в сле
дующем.

Кольцевая насадка К К  по диаметру соединена стеклянной 
трубкой, на которую намотан двухсекционный электронагреватель 
с сопротивлениями Ri и Кг- На входе в трубку расположен магнит
ный наконечник МН. При наложении напряжения в холостом со 
стоянии плечи Ri и R2 имеют одинаковую температуру. Если через

Х-1. Схема газоанализатора 
типа М.ГК-2М;

КК — кольцевая камера; МН — магнитный 
наконечник; ИП — источник питания; 
ВП — вторичный прибор: К ь  R2 ~  рабочие 
плечи (31а); R 3 — подмагнитное сопроти
вление; R 4 — сопротивление 200 ом\ Rs — рео
хорд 0,78 а- R c - реостат 15а; Нщ-1, 
Rm -2 ~  сопротивления электрических шун

тов.



прибор пропускать газовую смесь, содержащую кислород, то под 
действием магнита МН часть газа начнет поступать в стеклянную 
трубку. При этом плечо R2 будет охлаждаться, а газ нагреваться. 
На участке сопротивления Ri, наоборот, газ отдает тепло, а спи
раль Ri нагревается.

Таким образом, между плечами Ri и R2 создается разность 
температур, изменяются величины их сопротивлений и возникает 
разность потенциалов, которая фиксируется на шкале вторичного 
прибора ВП. Чем выше содержание кислорода в смеси, тем боль
шая доля газов втягивается магнитом в трубку и тем будут боль
ше упомянутые выше отклонения. Стрелка вторичного прибора ВП 
отклонится на эквивалентную величину.

3. АНАЛИЗ НИТРИТ-НИТРАТНЫХ ЩЕЛОКОВ,
ПОСТУПАЮЩИХ НА ИНВЕРСИЮ

О пределение углекислого натрия. В колбу емкостью 250 мл вво
дят пипеткой 5 мл испытуемого раствора и разбавляют его ди
стиллированной водой до 100 мл. Добавляют 2— 3 капли индика
тора фенолфталеина и титруют 0,1 н. раствором НС1 (или H2SO 4) 
до обесцвечивания.

При этом протекает реакция:
Ы агСО з +  Н С 1 =  N a H C O j +  N a C l 

Содержание НагСОз (в г/л) вычисляют по формуле:
У „ г | /С н г | -0.0106

NaaCOs =  1000 н а ---------------

где 1/ н с 1 —объем 0,1 н. раствора НС1, израсходованного на титро
вание, МЛ\

/ (н с1 — поправочный коэффициент для 0,1 н. раствора ИС1;
0,0106 — количество ЫэгСОз (в г ) ,  соответствующее 1 мл 0,1 н. 

раствора кислоты при титровании с фенолфталеином.
Определение двууглекислого натрия. 10 мл испытуемого рас

твора вводят пипеткой в колбу, В эту же колбу добавляют из б ю 
ретки 20 мл 0,1 п, раствора NaOH и 1— 2 г кристаллического хло
ристого бария. Избыток щелочи титруют 0,1 н. раствором НС! в 
присутствии индикатора фенолфталеина до обесцвечивания рас
твора.

При этом протекают реакции:
М а Н С О з  +  N a O H  =  Ы а г С О з  +  H j O  

N a j C O s  +  В а С 1г =  В а С О з  +  2N a C l  

N a O H  +  H C l  =  N a C l  +  H j O

Содержание NaHCOs (в г/л) вычисляется по формуле;



где /СNaOH — поправочный коэффициент для 0,1 н. раствора NaOH;
/Снс1 — поправочный коэффициент для 0,1 в. раствора HCI;
T̂ Hci — объем 0,1 н. раствора ЫС1, израсходованного на ти

трование избытка NaOH, ли;
0,0084 — количество NaHCOs, соответствующее 1 мл 0,1 н. рас

твора, г.
О пределение азотнокислого и азотистокислого натрия. В ста

кан емкостью 250 мл вводят 5 мл раствора азотнокислого и азо
тистокислого натрия. Туда же добавляют 30— 35 мл баритовой 
воды для осаждения СОг в виде углекислого бария. Осаждение ве
дут в горячем растворе.

Раствор фильтруют, фильтрат собирают в мерной колбе ем
костью 250 мл. Полученный осадок тщательно промывают и вы
брасывают. Фильтрат вместе с промывными водами разбавляют 
в колбе дистиллированной водой до метки и определяют в рас
творе общее содержание азота и трехвалентный азот.

О б щ е е  с о д е р ж а н и е  а з о т а  определяют посредством 
разложения азотнокислого и азотистокислого натрия до окиси азо
та. Как разложение солей, так и измерение объема окиси азота 
производят в нитрометре, состоящем из градуированной бюретки 
с краном, воронки и уравнительной трубки, соединенных между 
собой снизу резиновой трубкой.

Тщательно промытый нитрометр заполняют совершенно чистой 
ртутью так, чтобы бюретка была заполнена до крана, а в уравни
тельной трубке уровень ртути был не нил<е 5 см от резиновой 
трубки. Бюретку и трубку закрепляют и в воронку нитрометра 
наливают из колбы 5 мл приготовленного раствора. Осторожно по
ворачивая кран, раствор вводят в бюретку. Воронку промывают 
1— 2 мл дистиллированной воды и сливают промывные воды в б ю 
ретку. Затем в нитрометр вводят 5 мл серной кислоты (плотность 
1,84 ejcM^). При введении в бюретку испытуемой пробы, промыв
ной воды и кислоты необходимо следить, чтобы вместе с жид
костью туда не попали пузырьки воздуха. Затем бюретку снимают 
и интенсивно встряхивают для тщательного перемешивания реаген
тов. Реакции протекают по схеме:

2N aN 03 - f  6 H g +  4 H 2S O 4 =  2 N 0  +  3Hg2S04 - f  4- 4НгО
2NaN 02 -b 2Hg -t- 2 H 2S O 4 =  2 N 0  H g jS O i +  N 32804  +  2 H2O

О бразую щ ую ся  в результате реакции окись азота собирают 
в бюретке над жидкостью. Реакцию считают законченной только 
тогда, когда объем газа в бюретке больше не меняется. Затем б ю 
ретку вновь закрепляют и оставляют в покое до тех пор, пока она 
не примет температуру окружающ его воздуха.

Собравш ийся в бюретке газ приводят к атмосферному давле
нию. Для этого в воронку наливают воду и устанавливают б ю 
ретку так, чтобы при открытом кране в нее не поступала вода и 
газ не выходил через воду в атмосферу. В этом положении изме



ряют объем газа в бюретке и приводят его к нормальным условиям 
по формуле;

р
'^ 760 (1 +0 ,003670

где Уо— объем при нормальных условиях (0° С и 760 мм рт. ст.); 
V — измеренный объем, мл;
Р — атмосферное давление, мм рт. ст.; 
i ~  температура окружающей среды, °С.

Содержание NaNOs и ЫаЫОг в пересчете на NaNOs (в г/л) 
определяют по формуле:

N a N O s -- 5 -5

где Vo — объем окиси азота при нормальных условиях, мл; 
0,00379 — количество NaNOs, соответствующее 1 мл газообразной 

окиси азота, г.
О п р е д е л е н и е  с о д е р ж а н и я  а з о т и с т о к и с л о г о  н а 

т р и я .  \0 мл испытуемого раствора из отобранной пробы перено
сят пипеткой в мерную колбу емкостью 500 мл, доливают колбу 
дистиллированной водой до метки и тщательно перемешивают.

В коническую колбу емкостью 300 мл наливают 20 мл 0,1 н. 
раствора перманганата калия, добавляют 80 мл дистиллированной 
воды и 20 мл разбавленной ( 1 : 5 )  серной кислоты. Раствор на
гревают до 40° С и при этой температуре и постоянном перемеши
вании титруют приготовленным раствором азотистокислого натрия 
до исчезновения окраски перманганата.

Азотистокислый натрий взаимодействует с перманганатом ка- 
чия по реакции:

2 К М п0 4 +  S N a N O j +  3H 2SO 4 =  S N a N O s  +  2 M n S 0 4  +  K 2SO 4 +  ЗН 2О

Содержание NaN 0 2  (в г!л) находят по формуле;

0,00345 • 20 • К • 500 • 1000 3450К
NaNO,

10а

где / (  — поправочный коэффициент для 0,1 н. раствора КМГ1О 4; 
0,00345 — количество НаМОг, соответствующ ее 1 л1у1 I н. раствора 

К М П О 4, г ;
а — объем разбавленного нитрит-нитратного раствора, израс

ходованного на титрование, мл.
Полученное содержание умножают на коэффициент 1,23 и вы 

читают результат из количества азотнокислого натрия, найденного 
по показателям нитрометра. Таким образом  находят истинное с о 
держание азотнокислого натрия в испытуемом растворе.
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Разбавленная (слабая) азотная кислота, согласно МРТУ 
6-03-159— 63, должна удовлетворять следующим требованиям;

Содержание, % 1-й сорт 2-й сорт 3-й сорт

H N O 3, не м е н е е ..........................................................  55 47 45
Окислы азота в пересчете на N2O 4, не более 0,15 0,2 0,2
Твердый остаток (прокаленный), не более . . 0,05 0,1 0,1

Кислота должна быть бесцветной или иметь слегка желтова
тый оттенок и не должна содержать осадка.

Качество концентрированной азотной кислоты регламенти
руется ГОСТ 701— 68:

Содержание, % Выс иий сорт 1-й сорт 2-й сорт

HNOa, не м е н е е .....................................................................98,5 93 97
Окислы азота в пересчете на N2O 4, не более . 0,3 0,3 0,4
Твердый остаток, не б о л е е ........................................ ......0,015 0,03 0,05
Серная кислота, не б о л е е ........................................ ......0,05 0,08 0,12

О пределение концентрации азотной кислоты ареометром. На 
рис. Х-2 показан непрерывный способ определения концентрации

азотной кислоты с помощью арео
метра.

Кислота из абсорбционной ко
лонны постоянно протекает через 
промежуточный сосуд, снабженный 
термометром для измерения темпе
ратуры, и через сосуд, в котором 
плавает ареометр. Для отсчета по
казаний ареометра верхняя часть 
сосуда сделана из стекла. Ареометр 
показывает плотность кислоты, по 
величине которой с помощью таб 
лиц находят содержание HNO3 (в 
% )  при данной температуре.

Определение общ ей кислотности. 
Стеклянную ампулу с длинным от
тянутым в капилляр концом взве
шивают на аналитических весах с 
точностью до 0,1 мг, нагревают на 
слабом пламени спиртовой горелки 
и опускают конец капилляра в кис
лоту. При охлаждении ампулки в 
нее засасывается кислота. Набрав 
таким образом 2 — 3 г кислоты, кон

чик ампулки обтирают фильтровальной бумагой и запаивают на 
горелке. Ампулку с  кислотой взвешивают и определяют навеску 
кислоты.

Взвешенную ампулку помещают в банку из бесцветного стекла, 
в которую предварительно наливают 100— 150 м,л дистиллирован-

Рис. Х-2. Схема непрерывного из
мерения концентрации азотной 

кислоты:
;  — промежуточный сосуд ; 2 — гильза 
для терм ом етра; 3 ~  металлический 
цилиндр; 4 — стеклянный колпак; 

5 — ареометр.



ной воды, и раздавливают ампулку стеклянной палочкой. Т щ а
тельно дробят все кусочки капилляра и интенсивно перемешивают. 
Затем добавляют в банку избыток 1 и. раствора N aOH (на 2 г 
кислоты требуется 35 мл раствора щелочи), несколько капель рас
твора индикатора метилового оранжевого и титруют избыток ще
лочи 1 н. раствором НС!. Д елаю т два параллельных определения. 
Общую кислотность определяют по формуле:

(^NaOH^NaOH — 0,063

где FNaOH —объем 1 и. раствора NaOH, взятого для титрова
ния, М Л ' ,

/(NaOH — поправочный коэффициент для 1 н. раствора N aO H;
V"hci —объем 1 н. раствора НС1, израсходованного на обрат

ное титрование, мл;
К н а  — поправочный коэффициент для 1 н. раствора НС1;

0,063 — количество HNO3, соответствующее I мл I н. р ас
твора, г\

g —навеска анализируемой кислоты, г.
Расхождение между параллельно проведенными определениями 

пе должно превышать 0,3%.
Определение содержания окислов азота. В коническую колбу 

наливают около 100 мл воды и 2 0  мл  раствора 0,1 н. КМПО4 и н а 
гревают до 40—50° С. Анализируемую кислоту набирают в пипетку 
Лунге-Рея и взвешивают на аналитических весах. Затем навеску 
( 10— 12 г) кислоты выливают из пипетки в колбу с раствором пер
манганата калия. При этом протекает реакция:

5N2O4 -Ь 2II2O -Ь 2КМпО^ =  4HNO3 4- 2KNO3 -Ь 2Мп (ЫОз)г

Пипетку снова взвешивают и определяют навеску кислоты, в зя 
тую для анализа. После остывания к раствору добавляют 20 мл  
2 0 %-ного раствора KI, который взаимодействует с избытком м ар
ганцовокислого калия с выделением свободного иода по реакции;

2КМПО4 -ь 10KI -ь I6HNO3 =  I2KNO3 4- 2Мп (ЫОз)г 4- SIj +  SHjO

Выделившийся иод титруют 0,1 н. раствором ЫагЗгОз, причем 
в конце титрования добавляют 1— 2 мл  раствора крахмала.

Содержание окислов азота в пересчете на N2O4 вычисляют по 
формуле:

%Ыг0 4 = l00^̂ î<MnO4̂ KMnO4 ~  ^̂ NasSaOs ^МагЗгОз) 0-00^6

где УкмпО,—объем 0,1 н. раствора КМПО4, взятого для а н а 
лиза, мл\

/(кмпо, — поправочный коэффициент для 0,1 н. раствора КМПО4;
^каАОз — объем 0,1 н. раствора N a 2Ss0 3 , израсходованного на 

обратное титрование, мл;



/СкзаЗгОз — поправочный коэффициент для 0,1 н. раствора 
N агЗгОз;

0,0046 — количество N2O4, соответствующее 1 мл 1 н. рас
твора, г;

§■ —навеска кислоты, г.
Определение содержания серной кислоты. Анализируемую кис

лоту набирают в пипетку Лунге-Рея и взвешивают ее на аналити
ческих весах с точностью до 0,1 мг. Навеску кислоты (8— 10 г)  
выливают из пипетки в фарфоровую чашку и пипетку снова взве
шивают. По разности весов определяют навеску кислоты.

Кислоту в чашке упаривают на водяной бане до удаления 
основного количества азотной кислоты, затем по каплям добав
ляют раствор формалина до полного прекращения выделения бу
рых паров. При этом протекают следующие реакции;

4H NO3 -Ь ЗСН 2О =  ЗСО2 4- 5 Н гО +  4 N 0

S C H jO  +  4HNO3 =  7Н2О +  2 Na -t- S C O j

Продолжают нагревание еще 10— 15 мин для удаления из
бытка формалина. Остаток в чашке смывают дистиллированной 
водой в стакан, добавляю т несколько капель индикатора метило
вого оранжевого и титруют 1 н. раствором NaOH.

Содержание H 2S O 4 вычисляют по формуле;

^NaOH^NaOH ’% «2504= 100 - ----------
g

где V  NaOH — объем 1 н. раствора NaOH, израсходованного на тит
рование, мл:

./СNaOH — поправочный коэффициент для 1 и. раствора NaOH; 
0,049 — количество H2SO4, соответствующее 1 мл 0,1 н. рас

твора. г;
—навеска кислоты, г.

О пределение содерж ания азотной кислоты. Содержание азотной 
кислоты вычисляют исходя из общей кислотности (% H N 0 3 )o67h и 
содержания H 2S 0 4  по формуле:

% HNO3 = (% НКОз)общ -  1.59 % H2SO4

5. ОПРЕДЕЛЕНИЕ СОДЕРЖ АНИЯ ОКИСЛОВ АЗОТА, АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ 
И ВОДЫ В СЫРОЙ СМЕСИ, ПОСТУПАЮЩЕЙ В АВТОКЛАВ

После тщательного перемешивания жидкости отбирают пробу в 
стеклянные ампулы с концами, оттянутыми в виде капилляров и 
загнутыми под прямым углом. Ампулы предварительно взвеши
ваются на аналитических весах. Перед взятием пробы ампулу 
охлаж даю т в жидком азоте, берут пробу и запаивают капилляр на 
пламени горелки. Затем  ампулу снова взвешивают и по разности 
масс определяют навеску.



в  толстостенную склянку емкостью 500 мл  наливают 0,5 и. рас
твор NaOH (из расчета 60 мл на I г  навески) и до половины 
склянки добавляю т дистиллированную воду.

Ампулу помещают в склянку, которую закрывают пробкой и 
встряхивают так сильно, чтобы ампула разбилась. Ампулу про
должают встряхивать до полного поглощения окислов азота. После 
этого содержимое склянки переносят в мерную колбу емкостью 
500 мл.

Д ля определения общей кислотности берут 100 мл  приготов
ленного раствора и титруют избыток щелочи 0,1 н. раствором 
H 2SO 4.

Д ля  определения содержания нитрита натрия берут 0,1 н. рас
твор перманганата калия (из расчета АО мл  на 1 вес. ч. навески), 
прибавляют 15 мл  раствора H 2SO 4 (25%-ного) и 50 мл  приготов
ленного раствора из мерной колбы и оставляют на 15 мин  в тем
ноте. Затем добавляют 30 мл  10%-ного раствора KI, перемеши
вают и титруют выделившийся иод 0,1  н. раствором МагЗгОз в при
сутствии крахмала.

Содержание азотной кислоты в сырой смеси X  (в вес.%) вы
числяют по уравнению:

^  _  3,15 [(аКг -  ЬК2) -  2 (сКз  -  d/(4)l
g

Содержание N2O 4 в сырой смеси У (в вес.%) определяют по 
уравнению;

4.6 (сКз -  йК, )
S

а содержание Ib O  в сырой смеси Z  (в вес.%) по формуле:
z = m - ( x  +  Y)

где а —объем 0,5 н. раствора N aOH, взятого для анализа, мл\
/([ — поправочный коэффициент для 0,5 н. раствора N aO H ;

Ь —объем 0,1 н. раствора H 2SO 4, пошедшего на титрование, мл\ 
/(2 — поправочный коэффициент для 0,1 и. раствора H 2SO 4;

с —объем 0,1 н. раствора КМПО4, мл\
/<■3 —поправочный коэффициент для 0,1 н. раствора КМПО4; 

d —объем 0,1 н. раствора N a2S 2 0 3 , мл;
/С4—поправочный коэффициент для 0,1  н. раствора N 3 2 8 2 0 3 ; 

3,15 —количество азотной кислоты, соответствующее 100 мл  0,5 н 
раствора NaOH, г;

4,6 — количество N2O4, соответствующее 1000 мл  0,1 н. раствора 
КМПО4. г.

6. ОПРЕДЕЛЕНИЕ ЛЕТУЧИХ ОРГАНИЧЕСКИХ ПРИМЕСЕЙ В КИСЛОРОДЕ

При производстве азотной кислоты прямым синтезом из окислов 
азота в кислороде не допускаются примеси органических веществ.

Д ля анализа кислорода летучие органические примеси сжигают 
при 600° С в присутствии катализатора, состоящего из окисей



кобальта и меди, нанесенных на пористый фарфор. Образовав
ш аяся при сжигании двуокись углерода поглощается раствором 
В а (0 Н )2 ,  по изменению электропроводности раствора или путем 
титрования избытка В а (0 Н )2  судят о количестве органических 
примесей.

Анализируемый кислород сначала очищают от двуокиси угле
рода 25%-ным раствором КОН, с последующей контрольной про
мывкой 0,1 н. раствором В а ( 0 Н )2 для полноты удаления СО2. З а 
тем кислород осушают с помощью кусковой щелочи и примеси 
сжигают на катализаторе.

Очистка кислорода, его осушка, сжигание органических приме
сей и поглощение СО2 раствором В а ( 0 Н )2 проводится на стацио
нарной установке.

Содержание летучих органических примесей (X) ,  считая на 
углерод (в мг/м^ газообразного кислорода), вычисляют по фор
муле;

„ (а-6)/С-0.06-1000 60 (а -6 )л :

где а  —объем 0,01  и. раствора, израсходованного на титрование 
0,01  н. раствора В а(О Н )г ,  мл- 

6 — объем 0,01 и. раствора НС1, израсходованного на титрова
ние избытка раствора В а (0 1 1 ) 2, мл\

/С — поправочный коэффициент для 0,01 и. раствора НС1;
0 ,0 6 — количество углерода (в мг С ),  соответствующее 1 мл 0,01 н. 

раствора В а(О Н )г ;
Vq —объем газа, взятого для анализа и приведенного к нормаль

ным условиям, л.
В случае анализа жидкого кислорода в знаменателе приведен

ного уравнения вместо Уо ставят V — объем пробы жидкого кис
лорода (в мл) .

7. ОПРЕДЕЛЕНИЕ ПРИМЕСЕЙ, ОКИСЛЯЕМЫХ ПЕРМАНГАНАТОМ КАЛИЯ 
В СЛОЕ КИСЛОТЫ СЫРОЙ СМЕСИ

После расслоения сырой смеси отделяют слой кислоты и удаляют 
из нее растворенные окислы азота при продувке воздухом.

Бюкс с 3—й г анализируемой кислоты взвешивают на техниче
ских весах с точностью до 0,01 г. Кислоту переносят в колбу 
500 мл, в которую предварительно помещают 100 мл дистиллиро
ванной воды и 5 г мочевины или сульфата аммония. Раствор в 
колбе кипятят 10 мин, затем добавляют 25 мл  0,1 н. раствора 
КМПО4 и вновь кипятят 5 мин. Раствор охлаждают, приливают 
15 мл  10%-ного раствора иодистого калия и титруют выделив
шийся иод 0,1 н. раствором тиосульфата натрия в присутствии 
кр ах м ал а  до исчезновения синей окраски. Параллельно проводят 
титрование холостой пробы.



Y_ { а - Ь) К- 0 , 8 -  100
8

где а — объем 0,1 н. раствора тиосульфата натрия, израсходован
ного на титрование холостой пробы, мл;

Ь — объем 0,1 н. раствора тиосульфата натрия, израсходован
ного на титрование исследуемой пробы, лл;

К — поправочный коэффициент для 0,1 н. раствора тиосуль
фата натрия;

0,8 — количество кислорода, соответствующее I мл  0,1 н. р ас
твора тиосульфата натрия, ме;  

g — навеска анализируемой пробы, г.

8. ОПРЕДЕЛЕНИЕ СОДЕРЖАНИЯ МАСЛА В СМЕСИ 
АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ И ОКИСЛОВ АЗОТА

Кислоту продувают воздухом для удалении растворенных в ней 
окислов азота; оставшееся масло экстрагируют бензином. Бензин 
испаряют, остаток высушивают и взвешивают.

В колбу емкостью I л наливают 100 мл  дистиллированной воды 
и при перемешивании 100 мл исследуемого раствора. Раствор про
дувают воздухом до обесцвечивания. Оставшуюся кислоту пере
носят в делительную воронку емкостью 500 мл, добавляют около 
70 мл бензина и взбалтывают. После отстаивания жидкости разде
ляют. Затем оставшееся масло экстрагируют 30 мл бензина и 
фракции соединяют вместе.

Бензин удаляют при нагревании фарфоровой чашки на водяной 
бане, остаток сушат при 60—70° С в течение 0,5 ч и взвешивают.

Содержание масла в исследуемой пробе X (в мг!л) рассчиты
вают по формуле:

„ а - 1000-1000
Ь

где а — количество примеси, остающееся в фарфоровой чашке, г; 
Ь — объем кислоты, взятой для анализа, мл.

9. АНАЛИЗ СЕРНОЙ КИСЛОТЫ

Определение содержания серной и азотной кислот в отработанной 
кислоте. В цилиндр набирают такое количество кислоты, чтобы 
после погружения ареометра и термометра он был заполнен ею до 
краев. Когда установится температура кислоты, отсчитывают по
казания, при этом ареометр не должен касаться термометра и сте
нок цилиндра. Отсчет производят по верхнему краю мениска. 
Плотность кислоты приводят к 15° С по следующей формуле:

d i i  =  d i + a { t ~  15)



где rf]5 — плотность при 15° с, г/сж*;
dt — плотность, измеренная при температуре t, г/см^; 
а  — температурный коэффициент для серной кислоты данной 

плотности.
Н иже приведены значения температурного коэффициента а для 

серной кислоты различной плотности:
Плотность, г/см^ а Плотность, г/см^ а
1 ,4 6 -1 ,4 8  . . . 0,00080 1 ,6 1 -1 ,6 4  . . . 0,00095 
1 ,4 8 -1 ,5 5  . . . 0,00085 1 ,6 4 -1 ,6 9  . . . 0,00100 
1 ,55-1 ,61  . . . 0,00090

Затем  по рассчитанной плотности при 15° С по таблицам н а 
ходят содержание серной кислоты.

Д л я  определения содержания азотной кислоты в пробирку на
ливают до первой метки серную кислоту (8,5 мм) затем до второй 
метки раствор соли Мора (1,5 мл) и добавляю т пипеткой 0,5 мл  
исследуемой кислоты. Раствор тщательно перемепшпают. О бра
зую щаяся вишнево-красная окраска сравнивается с окраской эта
лонных растворов. По эталону, окраска которого соответствует 
окраске испытуемой пробы, определяют содержание азотной кис
лоты в отработанной кислоте. Если в отработанной кислоте содер
жится более 0,5% HNO3, пробы перед анализом разбавляют сер
ной кислотой, не содержащей H N O 3, до тех пор пока количество 
азотной кислоты в пробе не будет менее 0,5%. В этом случае полу
ченное содержание H N O 3 умножают на разбавление.

Приготовление эталонных растворов. Серная кислота, используемая для 
приготовления эталонных растворов, должна быть бесцветной, прозрачной и не 
содерж ать следов азотной кислоты и других примесей, мешающих образованию  
ясной окраски. Концентрация кислоты должна быть не менее 90% H2SO4.

Растворяют 130 г соли Мора в 850 мл прокипяченной и охлажденной до 
70° С дистиллированной воды. Раствор охлаждают до 20—40° С, добавляют
20 мл  серной кислоты (1 : 4 ) ,  фильтруют и разбавляют водой до 1 л.

Шкала эталонов состоит из 14 пробирок одинакового диаметра из бесцвет
ного стекла. В каж дую  пробирку наливают 8,5 мл серной кислоты, добавляют
1,5 мл раствора срли М ора и перемешивают. Затем туда ж е добавляют 0,5 мл 
соответствуюш.его стандартного раствора нитрозы, пробирки сразу ж е запаивают 
и перемешивают их содержимое.

Стандартные растворы нитрозы готовят таким образом, чтобы содержание 
в них азотной кислоты было от 0,01 до 0,5%. Д ля этого смешивают 65— 70%-ную  
серную кислоту, не содерж ащ ую  азотной кислоты, с соответствующим количе
ством титрованного 0,1 н., 1 н. и 2 н. раствора H N O 3. Вначале прозрачные 
эталонные растворы мутнеют вследствие выпадения сернокислых солей, но че
рез 15—20 ч соли оседаю т и эталоны становятся пригодными для анализа.

О пределение содержания концентрированной серной кислоты. 
В сухой предварительно взвешенный стаканчик наливают 1,5—2 г 
концентрированной H 2S O 4 (купоросного масла) и быстро взвеши
вают на аналитических весах.

В стакан или колбу наливают 100— 150 мл  дистиллированной 
воды, опускают туда стаканчик с купоросным маслом, разм еш и
вают, добавляю т несколько капель индикатора метилового крас
ного и титруют раствором NaOH.



%H2S0 4 = 100 ^NaOH^NaOH -

где FNaOH —объем I н. раствора NaOH, израсходованного на тит
рование, мл\

/Сыаон — поправочный коэффициент для 0,1 н. раствора NaOH;
0,049 — количество H2SO 4, соответствующее 1 мл 0,1 н. р ас

твора, г;
g —навеска купоросного масла, г.
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ТЕХНИКА БЕЗОПАСНОСТИ И ОХРАНА ТРУДА

В производстве азотной кислоты применяются аммиак, окислы 
азота, серная кислота, сода, кислород и другие продукты как в чи
стом виде, так и в виде различных смесей. Многие из них о б ла
дают токсическими свойствами или образуют огнеопасные или 
взрывоопасные смеси. Например, в атмосфере газообразного кис
лорода возможно самовозгорание органических веществ или мате
риалов. Жидкий аммиак, азотная и серная кислоты оказывают 
сильное обжигающее действие, особенно при попадании на слизи
стые оболочки глаз.

В табл. 59 приведены основные физико-химические и токсиче
ские свойства веществ, используемых в производстве азотной 
кислоты. Ниже рассматриваются наиболее взрывоопасные 
участки.

Отделение конверсии аммиака. При увеличении концентрации 
аммиака в смеси его с воздухом в зоне катализатора могут проис
ходить взрывы, оказывающие разрушающее действие на ап п ар а
туру. При перегреве котла-утилизатора, недостатке воды или чрез
мерном повышении в нем давления аппарат может разорваться.

В улитках и на лопатках нитрозных вентиляторов, устанавли
ваемых перед абсорбционными (поглотительными) башнями, 
иногда наблюдается отложение аммонийных солей азотной и а зо 
тистой кислоты. О бразование и накопление этих солей происходит 
при затяжном пуске конвертора, когда возможен проскок аммиака 
через катализатор, последующее его взаимодействие с окислами 
азота и получение аммонийных солей. Соприкосновение вращ аю 
щихся частей ротора с отложениями солей на статоре вентилятора 
может привести к взрыву.

При обработке жидких окислов азота кислородом в автоклаве 
в случае попадания в него масла из редуктора мешалки либо в 
результате неаккуратно сделанного ремонта аппарата может про
изойти взрыв. Кроме того, при случайном попадании в жидкие 
окислы азота масла (или дихлорэтана, применяемого иногда для 
обезжиривания деталей) может образоваться смесь, способная 
взрываться при трении.



Таблица 59. Основные свойства веществ, используемых в производстве
азотной кислоты

Показатели NO N02 H N O 3 H 2 S O 4 N H 3

Физические свойства  
при 0°С и 760 мм 
рт. ст............................

Молекулярный вес 
Относительная плот

ность по воде или
в оздуху  ...................

Температура, °С
плавления . . . 
кипения . . . . 

Токсические свой
ства ............................

Предельно допусти
мая концентрация 
в воздухе рабочих 
помещений, мг/м^

Пределы взрывае- 
мости с воздухом,
% .....................

Марка применяемого 
противогаза . . .

Бесцвет
ный газ

30,01

1,037

-163,7
-151,8

Красно- 
бурый 
газ с 

резким 
запахом

46,01

1,49

Бесцветная
жидкость

63,02

-11,0
21,3

1,5

-41,0
86,0

Вызывает общую слабость, 
головокружение, тошноту 

При попа
дании на 

кож у вызы
вает т я ж е
лые ожоги

5 5 5
(в пересчете на NjO j)

Н е  в з р ы в а е т с я

В В В

Маслянис
тая ж и д 

кость

98,09

1,84

10,45
336,5

Р аздраж ает  
слизистые 
оболочки 
верхних 

дыхатель
ных путей. 
При попа
дании на 

кож у вызы
вает тя ж е
лые ожоги

Бесцветный 
горючий 

газ с рез
ким запа

хом  
17,03

0,597

- 7 8 ,0
- 3 3 ,4

Высокие 
концентра
ции вызы

вают острое 
раздр аж е

ние слизис
тых оболо
чек, сл езо 

точение, 
удуш ье

20

1 5 ,5 -2 7 ,0

К Д

Самовозгорание может произойти при соприкосновении древес
ной стружки, опилок, соломы, кусков древесины или тряпок с а зо т
ной кислотой или меланжем. Промасленные и д аж е сухие хлоп
чатобумажные материалы могут возгораться при контакте с газо 
образным кислородом или воздухом, обогащенным кислородом.

Таким образом, производство азотной кислоты связано с 
возможностью возникновения пожаров и взрывов, а такж е тр ав м а 
тизма обслуживающего персонала. Однако при строгом соблю де
нии технологического режима, инструкций по технике безопасно
сти и при высокой культуре производства создаются безопасные 
условия труда.



В производстве азотной кислоты должны выполняться следующие 
основные правила техники безопасности.

1. Малейший пропуск газа или жидкости из аппарата или ком
муникаций должен быть немедленно устранен. При этом следует 
отключить аппарат, освободить его от содержимого, промыть во
дой или продуть паром либо газообразным азотом и, наконец, воз
духом. Только после такой подготовки можно приступить к р е 
монту аппарата, получив предварительно письменное разрешение 
(в соответствии с инструкцией) начальника цеха, начальника 
смены и других ответственных лиц. Кроме того, на период ремонта 
вывешиваются соответствующие объявления, запрещающие во из
бежание аварии включать насосы и другое оборудование.

2. Па паровых котлах, танках с жидким аммиаком, кислород
ных ресиверах и на нагнетательных линиях от насосов должны 
быть установлены систематически проверяемые предохранительные 
клапаны. Не разреш ается перегрузка клапанов или ограничение их 
действия.

3. На всех перечисленных выше аппаратах и линиях от ком
прессоров должны быть установлены манометры с нанесенной на 
шкалу контрольной чертой красного цвета. Повышение давления 
сверх отмеченного красной чертой не допускается.

4. Щиты управления и штурвалы вентилей и задвижек необхо
димо располагать в местах, не загроможденных аппаратурой и 
коммуникациями, или устанавливать их на высоте, удобной для 
обслуживания.

5. Проходы между аппаратами, лестничные клетки, двери и 
места с аварийными запасными выходами не разрешается загро
мождать оборудованием или коммуникациями.

6 . Каждый аппаратчик должен работать в спецодежде, изго
товляемой обычно из грубошерстного шинельного сукна, и иметь 
при себе противо.газ соответствующей марки (см. табл. 59). Аппа
ратчик должен быть обеспечен резиновыми перчатками и защ ит
ными очками.

7. Пуск агрегата разрешается лишь при полной исправности 
установленных автоматических приборов.

8 . В случае аварийного прекращения подачи электроэнергии, 
воды или сырья работа агрегата, отделения или цеха должна пре
кратиться. Последующий пуск агрегатов, потребляющих ток высо
кого напряжения, производится дежурным электриком. При поль
зовании лампочками переносного освещения к ним следует под
водить ток напряжением не выше 12 в.

9. Все движущиеся части машин и строительные проемы нужно 
обязательно ограж дать. Подъемные краны и другие механизмы 
следует содержать в исправности и проверять перед использова
нием. Обтирочный материал должен храниться только в специаль-



ных металлических ящиках. В цехе должны быть развешены сухие 
огнетушители и поставлены яш,ики с песком, установлены ванны 
и души, а также аптечки для оказания первой помощи.

Аппаратчики допускаются к работе только после сдачи техми
нимума по технике безопасности.

2. ПРОТИВОПОЖАРНЫЕ МЕРОПРИЯТИЯ

При возникновении пожара в действующем цехе обслуживающий 
персонал обязан немедленно принять меры к ликвидации пожара. 
Одновременно следует вызывать заводскую пожарную команду. 
Д л я  облегчения работ по ликвидации возникшего пожара необхо
димо обеспечить свободный доступ к пожарному инвентарю, кото
рым пользуются работники цеха до приезда пожарной команды. 
Поэтому не разрешается загромождать посторонними предме
тами проходы между аппаратами, подходы к лестницам и две
рям.

Подъезд к производственному зданию всегда должен быть сво
боден. Поэтому ремонт подземных коммуникаций, связанный 
с раскопками и, следовательно, с нарушением целостности подъезд
ных дорог, проводится в самые сжатые сроки только с разрешения 
пожарной охраны.

Сварочные работы, необходимые при ремонте аппаратуры или 
коммуникации, проводят в помещении цеха с ведома и в присут
ствии работников пожарной охраны, которые в случае необходи
мости могут предпринять срочные меры для ликвидации очага по
ж ара.

Отработанное масло рекомендуется хранить в специальном изо
лированном помещении, использованные обтирочные материалы — 
в металлических ящиках, установленных в стороне от рабочих 
мест. Д ля  тушения пожара, возникшего в результате возгорания 
электрических установок, находящихся под напряжением, а такж е 
сильно разогретых машин и аппаратов, нужно пользоваться азо
том из баллонов.

Д л я  ликвидации пожара, вызванного горящим газом, выходя
щим из аппарата или коммуникаций в помещение, также приме
няют азот; при малом очаге горения можно пользоваться баллоном 
с азотом; в цехах с вероятностью возгорания больших количеств 
газа  предусматривается специальная противопожарная линия, в 
которую подается азот с центрального пункта.

В тех случаях, когда для тушения пож ара нельзя использовать 
воду, применяют ручные пенные огнетушители. При возгорании не
большого количества пролитой жидкости очаг горения следует з а 
сыпать сухим песком. Небольшие участки пож ара могут быть л и к
видированы также путем набрасывания тяж елы х тканей, одеял, 
асбестового полотна.



При ожогах азотной кислотой необходимо сразу же обмыть пора 
женное место большим количеством воды, затем 2 %-ным раство 
ром NaHCOs, смазать вазелином или специальной мазью о 
ожогов и перевязать.

При попадании под струю кислоты надо быстро сбросить верх 
нюю смоченную кислотой одежду и принять душ или ванну, кото 
рые обычно размещаются в цехах вблизи от рабочих мест. В тя 
желых случаях поражения следует снимать одежду под душем ил1 
в ванне с помощью других людей.

При попадании на кожу концентрированной серной кислоты не 
обходимо осторожно снять кислоту ватным тампоном, затем про 
мыть обожженное место большим количеством воды, 2 %-ным рас 
твором соды и, смазав вазелином, наложить повязку. В случа 
вдыхания газообразных окислов азота или паров азотной кислоть 
пострадавшего нужно прежде всего вывести на свежий воздух, на 
поить молоком, а в случае необходимости применить кислород.

При поражении дыхательных путей аммиаком рекомендуете! 
выйти на свежий воздух и выпить разбавленный раствор винно! 
или лимонной кислоты с сахаром.

При термических ожогах с пострадавшего следует осторожн! 
снять обгоревшую одежду, не касаясь обожженных мест. На ожо 
нужно наложить компресс из 1%-ного раствора марганцовокислоп 
калия (компресс без бумаги). Не следует смазывать такие ожоп 
маслом или вазелином.
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МАТЕРИАЛЫ ДЛЯ АППАРАТУРЫ, 
ПРИМЕНЯЕМОЙ В ПРОИЗВОДСТВЕ 
АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ

В схеме производства азотной кислоты аппараты работают в усло
виях воздействия сильно агрессивных сред, а иногда при высоких 
температуре и давлении. В производстве разбавленной и концен
трированной азотной кислоты применяются такие вещества, как 
аммиак, кислород, нитрозные газы, азотная кислота, окислы азота, 
серная кислота, смеси серной и азотной кислот и растворы щ ело
чей и солей. Поэтому при изготовлении аппаратуры и коммуника
ций используются самые разнообразные материалы.

Сравнительная оценка коррозионной стойкости металлов про
изводится по следующей щкале (ГОСТ 13819—-68):

Группа стойкости металлов Скорость коррозии, мм1год Балл
I. Совершенно стойкие . . . . . М енее 0,001 1

П. Весьма сто й к и е ................... . . . Свыше 0,00) до  0,005 2
» 0,005 до 0,01 3

III. С той к и е..................................... 0,01 до 0,05 4
0,05 до 0,1 5

IV. Пониженно стойкие . . . 0,1 до 0,5 6
» 0,5 до 1,0 7

|iV. Малостойкие ....................... » 1,0 до 5,0 8
» 5,0 до 10,0 9

VI. Н естойкие................................ Более 10,0 10

1. УГЛЕРОДИСТЫЕ СТАЛИ И ЧУГУНЫ

Содержание углерода в углеродистой стали (ГОСТ 1050— 60) ко
леблется от 0,17 до 0,9%, плотность стали 7,8 ejcM^, температура 
плавления в пределах 1350— 1500° С. Содержание углерода в чугу- 
нах в пределах 2,5— 5%, температура их плавления 1100— 1200° С.

Углеродистая сталь нестойка к действию разбавленной азотной 
кислоты вплоть до концентрации 40—50% H N O 3. Поэтому из нее 
изготовляют аппаратуру, коммуникации и арм атуру для таких 
продуктов, как вода, конденсат, пар, раствор соды и др.

С повышением содержания азотной кислоты более 40,5% ее 
коррозионная активность по отношению к углеродистой стали сни
жается. Поэтому для хранения меланж а применяют исключительно



П о тер и , г/(м^- ч)
п р и  40°С при 60°С

54,3 144,3
263,8 1116,7
568,2 838,4

6,1 10,7
4.3 17,1

стальные аппараты. Ниже приведены данные о коррозионном дей
ствии азотной кислоты и меланжа различной концентрации;

Потери, гЦм^'Ч)
в жидкой над жидкой

фазе фазой
Азотная кислота, 9 9 % -н а я ..................  0,51 0,17
М еланж (91% H N O 3, 7,496 H2SO 4) 0,15 0,21
То ж е -f 10% в о д ы .....................................  0,11 0,25
То ж е  4- 30 % в о д ы .....................................  0,45 0,40
То же-1-50%  в о д ы ..................................... 0,99 1,12

Водные растворы серной кислоты, содержащие свыше 69% 
H2SO4, слабо действуют на углеродистые стали:

К о н ц е н т р а ц и я  H 2 S O 4 ,  %
при 20'

1,0 8,8
21.5 55,4
41.5 155,4
69.0 3,8
98.0 1,5

В цехах концентрирования серной кислоты широко приме
няются центробежные насосы, хранилища для 92% -ной серной кис
лоты и меланжа, изготовленные из углеродистой стали и чугуна. 
Ж идкие окислы азота можно хранить в стальных кислородных 
баллонах или в обычных железнодорожных цистернах, предназна
ченных для перевозки жидкого аммиака. Однако аппаратуру для 
производства жидкой четырехокиси азота, в которую может про
никнуть вода, следует выполнять из алюминия или специальных 
сортов стали.

Из чугуна делаю т трубы, вентили, центробежные насосы, ста
нины под оборудование, арм атуру для малых давлений и отдель
ные детали аппаратуоы.

2. НЕРЖАВЕЮЩИЕ И ЖАРОСТОЙКИЕ СТАЛИ

Специальные стали получили в азотной промышленности исклю
чительно широкое поименение. И з них изготовляется вся апп ара
тура азотнокислотных установок, работающих как при повышен
ном, так и при атмосферном давлении.

Высоколегированные коррозионностойкие стали и сплавы 
можно разделить на три группы (ГОСТ 5632— 61 и ГОСТ 
5582—61).

I группа — коррозионностойкие (нержавеющие) стали, к кото
рым относятся стали, обладающие стойкостью против электрохи
мической коррозии (атмосферной, почвенной, щелочной, кислотной, 
солевой, морской и др.);

II группа — жаростойкие (окалиностойкие) стали и сплавы, 
к которым относятся стали и сплавы, обладающие стойкостью про
тив химических разрушений поверхности в газовых средах при



температурах выше 550° С и работающие в ненагружеином состоя
нии или слабонагоуженными.

III группа — жаропрочные, к которым относятся стали и 
сплавы, работающие в нагруженном состоянии при высоких тем 
пературах в течение определенного времени и обладающие при 
этом достаточной жаростойкостью.

Аппаратура пооизводства азотной кислоты выполняется гл ав 
ным образом из стали следующих марок:

Марки

С остав ,
х р о м и с т а я

Х17
х р о м о н и к е л е 

в а я  Х18Н9

х р о м о н и к е л е 
в о т и т а н о в а я

Х 18Н9Т

х р о м о н и к е 
л е в ы й  с п л а в  

Х23Н18

с, не более . 
Si, не более . 
Мп, не более
С г ..................
N i ...................
T i .......................
S , ire более . 
P, пе более .

0,12
0,8
0,7

16-18

0,025
0,035

0,12
0,8
1-2

1 7 - 1 9
8-10

0,02
0,035

0,12 
0,8 
1-2  

1 7 - 1 9  
8 - 9 ,5  

[ (С -0 ,0 2 )  5 -  
0,02 
0,035

0,7]

0,20
1,0
2,0

2 2 - 2 5
1 7 - 2 0

0,02
0,035

Сталь марки Х17 ферритного класса, остальные аустенитного. 
Физические и механические свойства нержавеющих кислото

стойких сталей приведены ниже:

М ар к а

П р е д е л  
п р о ч н о сти , 

кгс1м м ^, 
п е  м е н е е

О т н о с и т е л ь 
н о е  у д л и н е 

ние,
н е м е н е е

Т в е р д о с ть  
по  Б р и н е л л ю , 

K icjM M i

Х17 40 20 1 5 0 -1 7 0
Х18Н9 55 35 1 4 0 -1 7 5
Х18Н9Т 52 35 1 4 0 -1 7 0
Х23Н18 55 35 1 7 0 -1 8 0

Температура плавления хромоникелевой стали марки Х18Н9 
равна 1400° С, ее теплоемкость 0,12 кал! {г • г р а д ) , теплопровод
ность 0,039 кал! {см • сек • гр а д ) .

При введении в сталь до 10% хрома металл приобретает стой
кость к атмосферной коррозии (нерж авею щ ая сталь),  увеличение 
содержания хрома до 15% придает стали устойчивость к действию 
азотной кислоты. Однако стойкость металла к коррозионному дей
ствию среды сильно зависит такж е от условий термической о б р а
ботки, Д ля стали, содержащей 17% хрома (сталь Х17), оптималь
ная температура термической обработки составляет 760— 780° С. 
Повышение температуры обработки до 1000° С снижает коррозион
ную стойкость стали, и она становится непригодной для изготовле
ния аппаратуры, содержащей кипящую 50—60%-ную азотную



кислоту, п р и  изготовлении из такой стали аппаратуры методом 
электросварки металл должен быть обработан при 760— 780° С. 
Тогда сварной шов и прилегающая к нему кромка приобретают 
устойчивость к коррозии.

Некоторые крупногабаритные аппараты не могут подвергаться 
отжигу, их изготовляют на заклепках, выполненных из стали Х17. 
Перед употреблением заклепки выдерживают в течение 30 мин  в 
электрических печах при. 740—780'’ С и быстро расклепывают в го
рячем состоянии. Клепка не должна заканчиваться при низкой 
температуре. Н агревание заклепок более одного раза недопустимо.

Добавление никеля к сплаву железа и хрома придает стали 
большую пластичность, такую сталь удобнее применять для изго
товления аппаратуры. Хромоникелевые стали относятся к немаг
нитным сталям и имеют аустенитную структуру.

Аппаратура, изготовляемая методом сварки из стали марки 
Х18Н9, а такж е из стали марки Х17, подвергается термической 
обработке при 1050— 1150° С с последующим быстрым о х л аж д е
нием ее водой.

В состав нержавеющих сталей в качестве присадки вводят 
такж е титан, количество которого примерно в 5 раз превышает ко
личество углерода, содержащегося в плаве. Титан, введенный в со
став стали, взаимодействует с углеродом с образованием карбидов, 
поэтому хром, повышающий химическую стойкость стали, не рас
ходуется на образование карбидов. Из стали, содержащей титан, 
можно изготовлять аппаратуру путем электросварки без последую
щей термообработки, благодаря чему стали марки Х18Н9Т полу
чили более широкое распространение по сравнению со сталями, не 
содержащими титана.

Однако следУет бТметить, что введение титана в нержавеющую 
сталь типа Х18Н9Т, хотя и предотвращает интеркристаллитную 
коррозию металла, но несколько снижает общую химическую стой
кость стали, особенно к действию горячей концентрированной азот
ной кислоты. Поэтому, если условия изготовления химической 
аппаратуры позволяют подвергать сварные детали дополнитель
ной термической обработке, предпочитают использовать сталь, не 
содержащую титан.

Д л я  изготовления некоторых деталей аппаратуры, работающих 
при высоких температурах (внутренние детали конвертора и 
котла),  применяются стали типа Х23Н18. Сталь этой марки обла
дает пониженной теплопроводностью и высоким коэффициентом 
расширения. Чтобы предотвратить разрушение деталей из такого 
сплава, их изготовляют тонкостенными и в процессе эксплуатации 
стремятся избегать резких температурных колебаний.

Вследствие высокого содержания никеля хромоникелевые 
сплавы обладаю т пониженной коррозионной стойкостью при высо
ких температурах в среде серосодержащих газов. В окислительной 
газовой среде эти сплавы отличаются высоким сопротивлением 
коррозии.



Титан используют не только в качестве добавки к хромоиикелевому сплаву, 
но из него изготовляют аппаратуру, устойчивую против действия азотной и ук
сусной кислот и других веществ. Однако титан при длительном контакте с ды
мящей азотной кислотой, содержащ ей до 1,3% воды и 20% и выше растворен
ных окислов азота, обладает способностью взрываться да ж е  при комнатной 
температуре.

3. ЖЕЛЕЗОКРЕМНИСТЫЕ СПЛАВЫ

Сплав железа и кремния с небольшим количеством марганца, фос
фора, серы или других добавок называют ф е р р о с и л и ц и е м .  
В химической промышленности нашли применение сплавы, содер
ж ащ и е  10— 15% кремния. Состав этих высококремнистых сплавов 
(ГОСТ 5163—49) приведен ниже (в % );

М а р к а  Си15 М а р к а  СиЮ

S i .................................  13,1 9 - 1 3
(и более)

Мп, не более . . 3,0 3,0
Р, не более . . .  0,2 0,2
S, не более . . . 0,04 0,04

Ферросилиций устойчив к действию азотной и серной кислот и 
их смесей любой концентрации при различной температуре вплоть 
до температуры кипения кислоты. Благодаря этому он незаменим 
при изготовлении дистилляционных колонн, конденсаторов и испа
рителей, применяемых в процессе концентрирования HNO3 в при
сутствии серной кислоты.

Из ферросилиция выполняют также центробежные насосы, вен
тили и краны, применяемые в условиях воздействия самых разно
образных химических оеагентов.

К недостаткам ферросилиция относятся высокая твердость, з а 
трудняющая обработку изделий, и повышенная хрупкость, поэтому 
при эксплуатации ферросилидовых аппаратов необходимо избегать 
резких температурных колебаний.

Ферросилидовые детали изготовляются главным образом мето
дом литья, причем отливка крупных деталей сложного профиля з а 
труднительна. Аппаратура из ферросилиция тяж ела, ее сборка вы
полняется только на фланцах, так  как этот материал нельзя сва
ривать. При правильной эксплуатации и аккуратном обращении 
ферросилидовая аппаратура достаточно долговечна.

4. АЛЮМИНИЙ

Алюминий представляет собой металл белого цвета со следую
щими свойствами;

Плотность, г / с л ® ...............................................  2 ,5—2,7
Температура плавления, ° С ........................ 660
Коэффициент теплопроводности,

калЦсм ■ сек ■ г р а д ) .....................................  0,5
Удельная теплоемкость, калЦг-град)  0,21

Н а воздухе алюминий быстро окисляется кислородом и покры
вается прочной пленкой окиси алюминия, хорошо защищ ающей



металл от дальнейшей коррозии. Аналогичное действие на алю ми
ний оказывает азотная кислота. В связи с этим металл нашел ши
рокое применение для изготовления аппаратуры в производстве 
концентрированной азотной кислоты.

Ниже приведены наиболее распространенные марки техниче
ского алюминия (ГОСТ 11069— 64);

М ар ки
А |, %. 

не менее
П ри м еси , %, не более

F e Si Си Zn Ti всего

А'85 99,85 0,08 0,06 0,01 0,02 0,01 0,15
А8 99,8 0,12 0,10 0,01 0,04 0,02 0,20
А7 99,7 0,16 0,16 0,01 0,05 0,02 0,30
А6 99,6 0,25 0,20 0,01 0,06 0,03 0,40
А5 99,5 0,30 0,30 0,02 0,06 0,03 0,50
АО 99,0 0,50 0,50 0,02 0,08 0,03 1,00

Устойчивость алюминия к действию азотной кислоты характе
ризуется следующими данными:

К о н ц е н т р а ц и я
H N 0 3 ,

Я

П о тер и , гЦм^-ч)

А7 А 6 А7 А6 А7 А 6

П р и 25°С П р и 40°С П р и 75°С
3,0 0,52 0,51 0,68 1,46 __ __

22,8 0,81 1,31 2,37 3,33 _ —
44,3 0,89 1,17 2,55 — 20,2 30,40
50,2 0,72 1,05 2,46 2,70 23,9 23,30
74,3 0,17 0,78 0,44 0,72 5,95 7,20
94,5 0,02 0,02 0,12 -- 0,90 1,27

Из таблицы видно, что с повышением чистоты алюминия он 
становится более устойчивым в среде азотной кислоты, причем его 
устойчивость возрастает с увеличением концентрации кислоты. По
этому из алюминия марок А7 и А6 изготовляют доокислители ни- 
трозных газов, поглотительные колонны, холодильники, мешалки 
для сырой смеси. Внутренние реакционные стаканы и насадку ав
токлавов, а так ж е  отбеливающие колонны, работающие при повы
шенных температурах, делают из алюминия марок А95 и А97.

Алюминий неустойчив в растворах аммиака, щелочей и серной 
кислоты. Алюминий хорошо сваривается, но при этом необходимо 
соблюдать специальные требования в отношении метода сварки и 
обмазки электродов.

5. ХИМИЧЕСКАЯ СТОЙКОСТЬ МЕТАЛЛОВ И СПЛАВОВ

Н иже в таблице показана стойкость рассмотренных ранее сталей 
и сплавов в различных средах:



Металл С р ед а  и т е м п е р а т у р н ы е  у с л о в и я К о р р о зи о н н а я  ст о й к о с т ь

Сталь углеродистая

Сталь
вая

хромоникеле-

Сталь хромистая

Ф ерросилид

Алюминий

Растворы аммиака до  тем пе
ратуры кипения 

Г азообразный аммиак при 
500° С 

Окислы азота
сухой газ при 20“ С

влажный газ  
Серная 80% -ная кислота до  

50° С
Растворы N aN O a+ N aN O j 

(в присутствии МэгСОз) 
Кислород при температуре 

окружающ ей среды  
Растворы соды любой концен

трации и температуры  
Растворы аммиака при любой 

температуре 
Азотная кислота при 70° С 

7 0 -9 0 % -н а я  НЫОз

95% -ная H N O 3 
Серная кислота любой кон

центрации при повышенной 
температуре  

Растворы N aN 0 3 -f-NaN02  лю 
бой концентрации 

Кислород при температуре  
окружающ ей среды  

Сухие и влажные окислы а зо 
та

Азотная кислота (до 40% 
HNO3) при кипении 

Серная кислота любой кон
центрации при нагревании 

Азотная кислота любой кон
центрации до температуры  
кипения 

Аммиак ж идкий и газообр аз
ный, влажные пары, рас
творы (д о  1 % NH3) при 
температуре выше 100° С 

Окислы азота
сухой газ при 20°С 
влажный газ 

Азотная кислота
не выше 80 — 90% H N O 3 

до 60° С 
свыше 90% H NO3 до 

температуры кипения 
Растворы N aN G j+N aN O ^  

любой концентрации и тем 
пературы

Устойчива

Неустойчива

Удовлетворительная у с 
тойчивость 

Неустойчива 
Устойчива

Удовлетворительная у с
тойчивость 

То ж е

Устойчива

Удовлетворительная у с
тойчивость 

Неустойчива 
Неустойчива

Устойчива

Неустойчива

Устойчив

Н еустойчив

У довлетворительная ус
тойчивость 

Неустойчив



Металл С р е д а  и т е м п е р а т у р н ы е  у сл о в и я К о р р о зи о н н а я  с т о й к о с т ь

Никель

М едь

Бронза, латунь 

Свинец

Растворы аммиака 
разбавленные 
концентрированные 

Окислы азота при 200° С 
А зотная кислота (растворы) 
Аммиак (в различных усло

виях)
К ислород при температуре  

окружающ ей среды '
Серная кислота

2 3 -9 0 % -н а я  H2SO 4 до 
20“ С

■■ ' 80% -ная H2S O 4 (196 N2O3) 
до 100° С

Устойчив
Неустойчив

»
»

Неустойчива

Удовлетворительная у с
тойчивость

Устойчив

6. ПЛАСТИЧЕСКИЕ МАССЫ

Благодаря хорошим антикоррозионным свойствам пластмассы на
шли широкое применение в химической промышленности в каче
стве прокладочных материалов во фланцевых соединениях комму
никаций, для защ иты от коррозии внутренних поверхностей про
стой геометрической формы, для изготовления трубопроводов, 
а такж е вентиляторов и газодувок с небольшим напором. Рассмо
трим наиболее важ ны е из этих материалов.

Фторопласты. Фторопластами называют полимеры производных 
этилена, в молекуле которого все атомы водорода замещены ато
мами галоидов. Полимер состава (С р 2= С р 2)п, называемый ф т о 
р о п л а с т - 4 ,  представляет собой материал белого или серого 
цвета, плотность его 2,1—2,3 г!см?. При температуре, близкой 
к 327° С, фторопласт-4 становится мягким, но не изменяет первона
чальной формы. При увеличении температуры до 400° С он р азла
гается с выделением фторсодержащих газов, при понижении 
температуры полимер сохраняет пластичность и не крошится. 
При обычной температуре он выдерживает давление до 
30 KzcjcM?.

Поскольку углерод в макромолекуле такого полимера соединен 
с атомами фтора, полимер представляет собой инертное вещество, 
не способное вступать в реакции замещения и потому чрезвычайно 
устойчивое к коррозионному действию таких сильно агрессивных 
сред, как  кипяш ая азотная кислота любой концентрации, смесь 
азотной кислоты и окислов азота, кипящие растворы щелочей и др. 
Фторопласт-4 сохраняет коррозионную стойкость при температу
рах до 250° С.



Ф т о р о п л а с т - 3  соответствует формуле (СР2=СРС1)„, его 
плотность 2,14 г!см?. Этот полимер более прочен, чем фторо
пласт-4, но уступает ему по химической устойчивости и теплостой
кости. Фторопласт-3 при нагревании размягчается с изменением 
формы, а при 210° С плавится. Материал выпускается в виде труб, 
листов, лент, стержней. Трубы из фторопласта-3 диаметром 
30 X 33 мм выдерживают давление до 15 ат. Они соединяются на 
фланцах, так как этот полимер плохо склеивается. Фторопласт-3 
применяется преимущественно для изготовления уплотнительных 
деталей.

Винипласт. Винипластом называют пластическую массу, полу
чаемую путем термической пластификации полихлорвинила. М ате
риал не горит, но обугливается, при 150— 200° С разлагается. 
Плотность винипласта 1,35— 1,4 г/сж^. П редел его прочности 
при растяжении составляет 400—500 кгс1см^, относительное 
удлинение при разрыве 10—20%, коэффициент теплопроводности 
0,00038 ккал/ { м ■ ч • г р а д ) . Винипласт устойчив к действию кислот 
при сравнительно низких температурах:

KHCviOTbi t, °С , н е  в ы ш е

Серная кислота
92 % -п а я .....................................  20
40% -н ая .....................................  60

Азотная кислота, 50% -ная . . 50

Он устойчив также в водных растворах аммиака и нейтральных 
солей при обычной температуре.

Фаолит. Этот материал представляет собой пластмассу на ос
нове феноло-формальдегидной смолы, содержащей кислотостойкие 
наполнители — асбест, графит, песок. Плотность фаолита 1,8 zjcM^, 
предел прочности при растяжении 175—200 кгс1см^, коэффициент 
теплопроводности 0,27—0,42 ккалЦ м  • ч ‘ г рад ) .

М атериал нестоек в среде азотной кислоты, устойчивость его 
в растворах серной кислоты характеризуется следующими д ан 
ными:

Концентрация Т е м п е р а т у р а . К о р р о зи о н н а я
H2SO4, % °С ст о й к о сть

40 40 Устойчив
50 100 Неустойчив
80 160 Малоустойчив
95 30 Устойчив

7. ПРОКЛАДОЧНЫЕ МАТЕРИАЛЫ

К прокладочным материалам относятся асбест в виде шнура или 
полотна, некоторые полимерные материалы и др., эксплуатацион
ные свойства которых приведены ниже:



М а т е р и а л С р е д а

Т е м п е р а т у 
р а  э к с п л у а 

т а ц и и ,
“С

С р о к  сл у ж б ы , 
м еся ц ы

Асбест Азотная кислота (д о  60% 
НМОз)

130 Д о  1

Нитрозные газы 900 1 - 3
Асбестовый шнур, про

питанный горным вос
ком

Азотная кислота 
до 60% H NO 3

3 5 - 4 0 6 - 1 2

А сбестовое полотно, 
покрытое пленкой 
фторопласта 

Паронит

до 98% H NO 3 

Азотная кислота

130 Д о 2

до 60% H NO 3 3 0 - 3 5 6 - 1 2
то ж е 130 Д о  1
до 9896 H NO 3 80 Д о 1
то ж е 130 Д о  1

Раствор N 2O4 в концентри
рованной HNO3

80 Д о  1

Нитрозные газы 300 2 - 3
Винипласт Азотная кислота (до 60% 

HNO3)
3 0 - 5 5 Годы

Нитрозные газы Д о  60 3 —6 лет
Ф торопласт-3 Азотная кислота (до 98% 

HNO3)
80 Д о  12

Раствор N jO i в концентри
рованной HNO3

80 Д о  12
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П Р И Л О Ж Е Н И Я



I. Р аство р и м о сть  NO  в воде (по В инклеру)

Т е м п е р а т у р а ,
°С

Р а с т в о р и 
м о сть ,

о б ъ е м /о б ъ е м
Т е м п е р а т у р а ,

"С
Р а с т в о р и 

м ость ,
о б ъ е м /о б ъ е м

Т е м п е р а т у р а ,
«С

Р а с т в о р и 
м ость , 

о б ъ ем /о б ъ ем

О
5

10
15
20

0,07381
0,06461
0,05709
0,05147
0,04706

25
30
40
50
60

0,04323
0,04004
0,03507
0,03152
0,02954

70
80
90

100

0,02810
0,02700
0,02648
0,02624

П . Р аство р и м о сть  N 0  в H 2 S O 4 при 0° С и 769 мм рт. ст.

К о н ц е н 
т р а ц и я  
H 2S O 4, 
в ес . %

Р а с т в о р и м о с т ь
N O ,

сж З /100  г  H 2S O 4

К о н ц е н 
т р а ц и я  
H2SO4. 
в е с . %

Р а с т в о р и м о с т ь
N 0 ,

слсЗ/100 г  H 2S O 4

К о н ц е н 
т р а ц и я  
H2SO4. 
в ес . %

Р а с т в о р и м о с т ь
N 0 ,

CJK3/100 г  H 2S O 4

0.0 7.38 58,7 2.20 90,0 2.2
8,8 5.30 66,5 1,90 90.4 2.3

18.2 5.10 70,8 1,90 91,9 2,3
28,0 4,40 76.6 1,8 92.4 2,5
38,6 3.70 78,0 1.9 95,0 3,8
48,0 2,80 88.3 2,0 95.9 4.1
52,6 2,30 89.1 2,0

I I I .  К оэф ф ициент теплоп ровод н)сти  NO
/, ° С .................................................... - 7 1 ,4
Я, ккалКм • ч ■ г р а д ) ...................  0,01496

[по данным Эйкена и Винклера): 
О + 7 ,5  55 127 

0,01998 0,01655 0,01937 0,0284

Б . Д В У О К И С Ь  А ЗО ТА  

IV . У д ел ьн ая  теплоем кость газо о б р азн о й  N O 2 в идеальном  со сто ян и и '
[1 ккал/(кг • граЗ) =  4,19 кджЦкг ■ град)]

t, “С
ккалНкг-град) | , , . C ккалКкг-град) t, °G ккалЦкг-град) t. “C 1 ккалЦкг-град)

-1 7 3 .1 6 0,1728 26,84 0.1932 326,84 0,2480 826,84 0,2775
-7 3 ,1 6 0,1787 51,84 0.1972 426,84 0,2512 926,84 0,2818
-2 3 .1 6 0,1855 76.84 0.2018 526,84 0.2600 1026,84 0,2827

-1 ,8 4 0,1890 126.84 0,2100 626.81 0,2665 1126.84 0.2860
25,00 0,1930 11226.84 0,2260 726,84 0,2727 11226,84 0,2880

* П о  д а н н ы м  Е , A l t s h u l i e r  ( J . P h y s .  C h e ra .,  61. №  2. 251 (1957)].



V. Д и н ам и ческая  вязкость q  газо о б р азн о й  N O j при атм о сф ер н о м  давлени и  *
( 1  « 3  =  0 , 1  к  • сек/м^)

t. -с П. «3 t, «С 11, п з <, °С 11, п з

- 7 5
- 5 0
- 2 5

990
1115
1240

0
20
25

'

1360
1455
1480

50
75

100

1590
1710
1820

П о  д а н н ы м  Г о л у б е в а  и П е т р о в а  [Т руды  Г И А П , в ы п . 1, Г о с х и м и з д а т , 1953, с т р . 7].

В. Ч Е Т Ы Р Е Х О К И С Ь  А ЗО ТА

V I. В язкость ж идкой N 2 O 4 (в  спз)  при различны х т ем п ер ату р ах
и д авл ен и ях  *

( 1  с я з  =  0 , 0 0 1  н-сек /м^)

Т е м п е р а т у р а ,
Д а в л е н и е , аг

Т е м п е р а т у р а ,
°с

Д а в л е н и е , аг

20 40 60 80 20 40 60 80

10 0,471 0,475 0,479 0,484 70 0,229 0,232 0,236 0,239
20 0,422 0,425 0,429 0,433 80 ‘ 0,199 0,204 0,208 0,212
30 0,379 0,382 0,385 0,388 90 0,170 0,177 0,183 0,189
40 0,336 0,338 0,341 0,343 100 — 0,154 0,161 0,168
50 0,296 0,299 0,302 0,305 110 — 0,125 0,133 0,141
60 0,261 0,264 0,267 0,270 120 — 0,097 0,107 0,116

• R i c h t e r  G . М ., R е а  m е  г Н . П ., S  а  g  е  В . Н .. I n d .  E n g .  G h em ., 45, № 9, 2117 (1953).

V n . У дельная теплоем кость ж идкой  N jO j при различн ой  тем п е р ат у р е  
[1 ктлЦкг-град) = 4,19 кджЦкг ■ град)] *:

i . o Q ............................................... -7 ,6 6  -3 ,1 9
Ср, ккалЦкг • г р а д ) .....................  0,3555 0,358

+  2.28 +8,09 13,76 18,18 
0,359 0,362 0,364 0,365

•  G  i а  U g  U е W ., К е  m  р J . ,  №  6 , 40 (1938).

V III. П оверхностное н а тя ж е н и е  а  ж идкой N 2 O 4 

на грани це с паром

{\0~^ д и н = \ и - м ) * .
t, °С  а ,  д и н /с м

1,6 29,52
19,8 26,59



IX . Теплопроводность г а за  2 N O 2 NjO*
[1 ккал1(м-ч-град)=\,\&А втКн-град)]*:
<• ”С ккал/(м-Ч'град) i, "С к

ккал/(м-ч-г
18 0,0242 84 0.0264
33 0,0323 120 0,00753
55 0,032 131 0,00653
65 0,0372

• B u t l e r  J .  N .. в  г о  к  а W R. S ., J .  C h e m . P h y s . ,
№  4, 1636 (1956).

Г. А ЗО Т Н А Я  К И С Л О Т А  H N O 3 

X. П л о тн о сть  водны х растворов азотн ой  кислоты при различной тем пературе

К о н ц е н т р а ц и я
H N O 3 .

%
5“ С

П л о тн о ст ь  (в кг!мЦ при

10° С 15° С 20° С 30° С

1
5

10
15
20
25
30
35
40
45
50
60
65
70
75
80
85
90
91
92
93
94
95
96
97
98
99

100

1005.7
1029.0
1059.4
1090.9
1123.4
1156.9
1191.7
1227.5 
1261,3
1294.7
1327.7
1386.8
1412.8
1436.2
1457.3
1476.4
1493.6
1508.5 
1511,2
1513.7
1515.6
1517.7
1519.8
1521.0 
1522,4
1526.0
1531.0
1537.8

1005.4 
1028,2 
1057,8 
1088,7 
1120,6
1153.6
1187.6
1222.7
1256.0
1289.0
1321.5
1380.1
1405.5
1428.5 
1449,4
1468.3
1485.2
1499.7
1502.3
1504.8
1506.7
1508.8
1510.9
1512.4
1513.9
1517.6
1522.7
1529.3

1004.7
1027.0
1056.1
1086.5
1117.8
1150.3
1183.8
1218.3
1251.1
1283.6
1315.7
1373.4
1398.4
1421.0
1441.5
1460.1
1476.9
1491.1
1493.6
1496.0
1497.9
1499.9
1501.9
1504.0
1506.2 
1509,4
1514.0
1521.1

1003,7
1025.6 
1054,3
1084.2
1115.0
1146.9
1180.0
1214.0
1246.3
1278.3
1310.0
1366.7
1391.3
1413.4
1433.7
1452.1
1468.6
1482.6
1485.1
1487.4
1489.2
1491.2
1493.2
1495.3
1497.5
1500.9
1505.5
1512.6

1418.0
1435.7
1451.8
1465.6
1468.0
1470.3
1472.1
1474.1
1476.1
1478.1
1480.3
1483.7
1488.7
1494.8

Концентрация
H N O 3 ,

%

Плотность (в кг1мЩ при

30° С 40° С 60° с 80° С 100° с

1 1000,9 997,3 988,2 976,7 963,2
5 1022,2 1018,2 1008,4 996,5 982,9

10 1050,3 1045,5 1034,7 1022,1 1008,3



К о н ц е н т р а ц и я
H N O a,

30° С

П л о т н о с т ь  (в кг /л З ) при

60» С 80“ С 100“ С

15
20
26
30
35
40
45
50
56
60
65

1079.4
1109.4
1140.6
1172.7
1205.5
1237.0
1268.0
1298.7
1327.0 
1353,3
1377.0

1073,9
1103.1
1133.2
1164.5
1196.6
1227.0
1257.0
1286.7
1314.1
1339.8 
1363,0

1061.9
1089.9 
1118,5
1148.2 
1178,4
1206.9 
1235,0 
1262,8
1288.3
1312.4

1048,5
1075.4
1102.7
1130.7 
1159,1
1185.8
1211.9 
1237,7
1261.5
1283.9

1034.1 
1059,8
1085.7
1112.2 
1139,0
1163.8
1187.9 
1211,8
1233.9 
1254,7

XI. П арциальны е давлени я  паров азотн ой  кислоты  P h n o s  ** воды  и общее
давление паров  Р  (в мм рт. ст.) н ад  водны м и раство р ам и  а зо тн о й  кислоты  

(1 мм рт. ст.= 133,3 н/м^)

Температура,
“С

Концентрация HNO3, вес. J4

20 25

^HNOa "НгО Р 1 '’нМОз ^НгО Р

0 4,1 4,1 3,8 3,8
5 — 5,7 5.7 — 5,4 5,4

10 — 8,0 8,0 _ 7,6 7,6
15 — 10,9 10,9 — 10,3 10,3
20 15,2 15,2 — 14,2 14,2
25 — 20,6 20,6 _ 19,2 19,2
30 — 27,6 27,6 _ 25,7 25,7
35 ~ 36,5 36,5 0,04 33,8 33,8
40 — 47,5 47,5 0,06 44,0 44,1
45 0,05 62,0 62,0 0,09 57,5 57,6
50 0,07 80,0 80,0 0,13 75,0 75,0
55 0,09 100,0 100,0 0,18 94,0 94,0
60 0,13 128,0 128,0 0,28 121,0 121,0
65 0,19 162,0 162,0 0,40 151,0 151,0
70 0,27 200.0 200,0 0,54 187,0 188,0
75 0,38 250.0 250,0 0,77 234,0 235,0
80 0.53 307,0 308,0 1.05 287,0 288,0
85 0,74 379,0 380,0 1.44 352,0 353,0
90 1,01 458,0 459,0 1,95 426,0 428,0
95 1,37 555,0 556,0 2,62 517,0 520.0

100 1,87 675,0 677,0 3,50 628,0 632,0
105 2,50 800,0 803,0 4,65 745,0 750,0



Температура,
“С

Концентрация HNO3, вес. %

30 35

' ’h n Oj ' ’НаО Р '’HNO3 ^НгО Р

0 _ 3,6 3,6 3,3 3.3
5 — 5,0 5,0 — 4.6 4.6

10 — 7,1 7.1 - 6,5 6,5
15 — 9,7 9,7 - 8,9 8,9
20 — 13,2 13,2 — 12,0 12,0
25 — 17,8 17,8 0,07 16,2 16,3
30 0,05 23,8 23,8 0,09 21,7 21,8
35 0,07 31,1 31,2 0,13 28,3 28,4
40 0,11 41,0 41.1 0,20 37,7 37,9
46 0,17 53,0 53,2 0,28 48,0 48,3
50 0,25 69,0 69,0 0,42 63.0 63,0
55 0,35 87,0 87,0 0,59 79.0 80,0
60 0,51 113,0 114,0 0,85 102,0 103,0
65 0,71 140 141 1,18 127 128
70 1,00 174 175 1,63 159 161
75 1,38 217 218 2,26 198 200
80 1,87 267 269 3,07 243 246
85 2,53 325 328 4,15 297 301
90 3,38 393 396 5,50 359 365
95 4,53 478 483 7,32 436 443

100 6,05 580 586 1 9,7 530 540
105 7,90 690 698 12,7 631 644
ПО — — — 16,5 755 772
115 — — — 1 897 918

Температура,
°С

Концентрация HNO3. вес. %

40 45

^НЫОз '’нгО '’HNO3 ’’Н2О Р

0 3,0 3,0 2.6 2,6
5 — 4,2 4,2 0,05 3,6 3,6

10 — 5,8 5,8 0,07 5,0 5,1
15 0,07 8,0 8,0 О.Ю 6.9 7.0
20 0.09 10,8 10,9 0,15 9,4 9,5
25 0,12 14,6 14,7 0,23 12,7 13,0
30 0.17 19,5 19,7 0,33 16,9 17,2
35 0.25 25,5 25,7 0,48 22,3 22.8
40 0.36 33,6 34,0 0,68 29,3 30,0
45 0,52 43,2 43,7 0,96 38,0 39,0
50 0,75 56,0 56,8 1,35 49,5 50,8
55 1,04 71,0 72,0 1,83 62,5 64,0
60 1,48 90,0 92,0 2,54 80,0 83,0
65 2,05 114 116 3,47 100 103
70 2,80 143 146 4,65 126 131
75 3,80 178 182 6,20 158 164
80 5,10 218 223 8,15 195 203
85 6,83 268 275 10,7 240 251



Т е м п е р а т у р а ,
°С

К о н ц е н т р а ц и я  H N O 3 , вес.. %

40 45

' ’h N O s ' ’Н зО Р ' ’н Ы О з ''Н г О Р

90 9,0 325 334 13,7 292 306
95 11,7 394 406 17,8 355 373

100 15,5 480 495 23,0 430 453
105 20,0 573 593 29,2 520 549
п о 25,7 688 714 37,0 625 662
115 32,5 810 843 11 46,0 740 786

Концентрация H N O j, вес,, X

Т е м п е р а т у р а ,
"С

50 55

' ’н Ы О з ' ’нгО Р ' ’н М О з ' ’НгО Р

0 0,095 1,97 2,06 0,13 1.8 1.9
5 0,14 2,8 3,0 0,18 2,5 2,7

10 0,22 * 3,95 4,2 0,27 3,5 3,8
15 0,33 5,5 5,8 0,39 4,9 5,2
20 0,49 7,5 8,0 0,55 6,7 7,2
25 0,52 10,7 11,2 0,66 9,1 9,8
30 0,56 14,4 15,0 0,93 12,2 13,1
35 0,80 19,0 19,8 1,30 16,1 17,4
40 1,13 25,0 26,1 1,82 21,3 23,1
45 1,57 32,5 34,0 2,50 28,0 30,5
50 2,18 42,5 45,0 3,41 36,3 39,7
55 2,95 54,0 57,0 4,54 46,0 51,0
60 4,05 70 74 6,15 60 66
65 5,46 88 93 8,13 76 84
7б 7,25 110 117 10,7 95 106
75 9,6 138 148 13,9 120 134
80 12,5 170 182 18,0 148 166
85 16,3 211 227 23,0 182 205
90 20,9 258 279 29,4 223 252
95 26,8 315 342 37,3 272 309

100 34,2 383 417 47,0 331 378
105 43,0 463 506 58,5 400 459
110 54,5 560 615 73,0 485 558
115 67,0 665 732 90,0 575 665
120 84,0 785 869 110,0 685 795

Концентрация HNO3, вес., %

Температура,
°С 60 65

'’HNO3 ' ’нгО Р '’HNO3 '’нгО Р

0 0,19 1,2 1,4 0,41 0,9 1,31
5 0,29 1,8 2,1 0,60 1,3 1,9

10 0,43 2,5 2,9 11 0,86 1.9 2,8



Т е м п е р а т у р а ,
°С

Концентрация H N O 3, вес. %

60 65

' ’ h N O s ' ’Н 2О Р ''нм оз ' 'н г О Р

15 0,62 3,6 4,2 1,21 2,8 4,0
20 0,84 5,0 5,8 1,68 3,9 5,6
25 1,21 7,7 8,9 2,32 6,4 8,7
30 1,66 10,3 12,0 3,17 8,8 12,0
35 2,28 13,6 15,9 4,26 11,6 15,9
40 3,10 18,1 21,2 5,70 • 15,5 21,2
45 4,20 23,7 28,0 7,55 20,0 27,6
50 5,68 31,0 37,0 10,0 26,0 36,0
55 7,45 39,0 46,0 12,8 33,0 46,0
60 9,90 51,0 61,0 16,8 43,0 60,0
65 13„0 64,0 77,0 21,7 54,5 76,0
70 16,8 81,0 98,0 27,5 68,0 96,0
75 21,8 102,0 124,0 35,0 86,0 121,0
80 27,5 126,0 154,0 43,5 106,0 150,0
85 34,8 156,0 191,0 54,5 131,0 186
90 43,7 192 236 67,5 160 228
95 55,0 233 288 8'3,5 195 279

100 69,5 285 354 103,0 238 341
105 84,5 345 430 124 288 412
110 103 417 520 152 345 497
115 126 495 620 181 410 591
120 156 590 746 218 490 708
125 187 700 887 260 580 840

Температура,
°С

К о н ц е н т р а ц и я  H N O 3 , в ес . %

70 80

^ H N O s ' ’Н гО Р ^ H N O s ' 'н г О Р

0 0,76 0,62 1,38 2,9 0,27 3,2
5 1,10 0,92 2,02 4,0 0,41 4,4

10 1,57 1,36 2,9 5,6 0,62 6,2
15 2,20 1,97 4,2 7,7 0,92 8,6
20 3,08 2 83 5,9 10,4 1,4 11,8
25 4,10 5,1 9,2 12,2 2,7 14,9
30 5,50 7,4 12,9 14,5 4,0 18,5
35 7,30 9,8 17,1 18,5 5,5 24,0
40 9,65 12,8 22,5 24,5 7,0 32,0
45 12,6 16,7 29,3 32,0 9,5 42,0
50 16,5 21,8 38,3 41,0 12,0 53,0
55 21,0 27,3 48,0 52,0 15,0 67,0
60 27,1 35,3 62 67 20 87
65 34,5 44,5 79 85 25 110
70 43,3 56,0 99 106 31 137
75 54,5 70,0 124 130 38 168
80 67,5 86 154 158 48 206



Температура,
°С

Концентрация HNO3 , нес. %

70 80

'’HNO3 '’наО Р '’HNO3 ”Н20 Р

85 83,0 107 190 192 60 252
90 103,0 130 233 230 73 303
95 125 158 283 278 89 367

1 0 0 152 192 344 330 108 438
105 183 231 414 392 129 521
НО 2 2 1 270 491 465 155 620
115 262 330 592 545 185 730
120 312 393 705 640 219 859
125 372 469 841 -- — —

К о н ц е н т р а ц и я HNO3 , в ес . % К о н ц е н т р а ц и я  :HNO3 , в е с . %

Т е м п ер ат у р а ,
“С

90 100 TeMnsj^rypa, 90 100

^НЫОз ^Н20 Р ^HNOa '’h NOs '’HjO Р '’н м о з

0 7,8 0,08 7.9 1 2 , 8 55 127 5 132 262
5 10,7 0,13 1 0 , 8 16,7 60 157 6,5 163 320

1 0 14,5 0 , 2 0 14,7 23,3 65 192 8 2 0 0 385
15 19,5 0,31 19,8 31,2 70 232 1 0 242 460

2 0 26,0 0,46 26,5 43,0 75 282 13 295 540
25 29,0 0 , 8 29,8 57 80 338 16 354 625
30 36,0 1,3 37,0 77 85 405 2 0 425 720
35 47,0 1 , 8 49,0 1 0 2 90 480 24 504 820
40 62,0 2,4 64 133 95 570 29 599 —

45 80- 3 83 170 1 0 0 675 35 710 —

50 ЮЗ 4 107 215 105 790 42 832 —

X II. С остав паров н а д  водны ми р аство р ам и  азотн ой  кислоты  при кипении 
под атм осф ерны м  давл ен и ем  *

Т е м п ер ат у р а
к и п ен и я ,

К о н ц е н т р а ц и я  
H N O 3 

в ж и д к о с т и

К о н ц е н т р а ц и я  
H N O 3 

в п а р а х
Т е м п е р а т у р а

к и п е н и я ,
°С

К о н ц е н т р а ц и я  
HNO3  

в  ж и д к о с т и

К о н ц е н т р а ц и я  
HNO3 

в п а р а х

м ол . % 1 в ес . % м о л . X в ес . % м о л . 96 1 в ес . 96 м о л . 96 в е с . %

104,0 6 . 1 18,5 0,36 1,25 120,05 38,32 6 8 , 2 37,45 6 8 , 1 0

106,4 9,6 27,1 0,95 3,25 116,10 48,50 77,0 73,0 90,40
107,8 и , 7 31,6 1,50 5,06 113,4 52,1 78,5 81,08 93,80
109,4 13,9 36,1 2 , 1 1 7,00 1 1 0 , 8 54,7 80,8 85,00 95,00
1 1 1 , 8 17,5 42,6 4,23 13,40 102,9 65,1 8 6 , 8 94,20 98,00
112,3 18,3 44,0 5,10 15,80 96,1 71,9 90,0 97,20 99,10
114,8 22,5 50,4 8,95 25,60 92,0 76,5 91,8 98,75 99,60
116,85 26,6 55,9 13,60 35,50 88,4 81,6 94,0 99,30 99,80
117,5 27,7 57,4 15,99 40,00 83,4 1 0 0 1 0 0 1 0 0 1 0 0

119,4 34,1 64,5 25,90 55,00

* П о  д ан н ы м  S . E l l is  a n d  J .  T h w a l te s .  

30 Зак. 437



X ll l  Удельная теплоемкость вОдНых растворой азотной кислоты 
[в ккалЦкг ■ град)]

[1 ккалЦкг ■ град) = 4,\9 кджЦкг • град)]

К о н ц е н т р а ц и я  
HNO3 ,

1
2 
4 
6

10
15
20
25
30
35
40
45

Т е м п е р а т у р а , °С

20

0,993
0,978
0,953
0,927
0,884
0,888
0,799
0,767
0,739
0,716
0,698
0,682

0,990
0,980
0,950
0,930
0,890
0,840
0,800
0,780
0,760
0,740
0,720
0,700

40

0,985
0,973
0,951
0,929
0,891
0,851
0,815
0,786
0,764
0,744
0,726
0,709

60

0,990
0,980
0,960
0,940
0,900
0,860
0,830
0,800
0,780
0,770
0,750
0,730

К о н ц е н т р а ц и я  
HNO3,

%

50
55
60
65
70
75
80
85
90
95

100

Т е м п е р а т у р а , °С

0,667 
0,649 
0 630 
о;ео7 
0,583 
0,558 
0,535 
0,515 
0,490 
0,456 
0,418

20

0,680
0,660
0,640
0,620
0,590
0,570
0,540
0,520
0,490
0,460
0,420

40

0,693
0,675
0,654
0,629
0,603
0,574
0,548
0,521
0,493
0,461
0,425

60

0,710
0,690
0,670
0,640
0,610
0.580
0,530
0,530
0,500
0,460
0,430

XIV. Коэффициент теплопроводности t  водных растворов азотной кислоты
[в ккал/(л» • ч ■ граб)!

[1 ккалКм • ч • град)= \,\%Ъ втКм- град)]

К о н ц е н т р а ц и я
H N O s .

%

Т е м п е р а т у р а , °С

0 20 40 60 80 100

0 0,474 0,515 0,545 0,567 0,580 0,587
5 0,467 0,505 0,533 0,554 0,567 0,573

10 0,459 0,494 0,521 0,541 0,553 0,559
15 0,451 0,484 0,508 0,526 0,538 0.544
20 0,442 0,472 0,494 Ov512 0,523 0,528
25 0,433 0,459 0,478 0,495 0,505 0,509
30 0,423 0,447 0,463 0,478 0,487 0,491
35 0,413 0,434 0,448 0,461 0,469 0,473
40 0,403 0,421 0,433 0,444 0,452 0,454
45 0,392 0,408 0,418 0,428 0,434 0,436
50 0,381 0,394 0,403 0,412 0,416 0,418
55 0,369 0,379 0,387 0,394 0,399 0,400
60 0,355 0,363 0,369 0,375 0,380 0,381
65 0,341 0,347 0,350 0,355 0,358 0,359
70 0,326 0,330 0,332 0,333 0,334 0,334
75 0,310 0,310 0,310 0,310 0,310 0,310
80 0,292 0,291 0,290 0,289 0,288 0,287
85 0,275 0,273 0.271 0,269 0,267 0,265
90 0,256 0,254 0,251 0,248 0,246 0,243
95 0,239 0,236 0,232 0,228 0,225 0,221

100 0,221 0,216 0,212 0.208 0,205 0,201



XV. Поверхностное натяжение растворов азотной кислоты и воды при 
различной температуре (в дин1см)

(Ю~® дин/см = 1  н- м)

Концентрация
HNO3,

%

Температура, “С

-20 0 20 40 60 80 100 120

100 48,3 44,8 41,4 38,2 35,2 32,4 29,8 27,4
50 68,2 65,4 62,2 58,8 55,2 51,5 47,5

0 - 75,6 72,8 69,6 66,2 62,6 58,9 54,9
XVI. Поверхностное натяжение (Т водных растворов азотной  

кислоты при 20“ С

(lO~® дин!см — [ н- м)

Концентрация 
HNO3, 
вес. %

а, duHlcM
Концентрация 

HNO3, 
вес. %

0 , дин/см

0,0 72,53 22,0 71,48
4,22* 72,6 34,8* 68,6
7,25 73,10 37,0 68,1
8,64* 71,9 50,0 65,43
9,00 72,7 70,0 59,36

15,0* 71,2 99,8 41,2

» П ри  15-20“ с

XVII, Коэффициент объемного расширения (? азотной кислоты и воды при 
различной температуре

Температура,
°С

.тех-ная
HN03 Вода Температура,

°С
fl0%-HaH
HNO3 Вода

0 0,84 0,06 80 1,03 0,63
20 0,88 0,21 100 1,09 0,75
40 0,92 0,39 120 0,86
60 0,97 0,53 II

XVIII. Энтальпия системы H N O 3— HjO при температуре О—20 °С *
(1 ккал1моль = кдж/моль)

Концент
рация 
H N O 3, 
мол. %

Энтальпия, ккал/моль Концент
рация 
H N O 3, 
мол. %

Энтальпия, ккал/моль

HNO3 Н 2О смесь
HNOa+HsO H N O 3 Н 2О

смесь
H N O 3 -I-H 2O

5 -7 9 9 5 -4 0 0 70 -2 7 4 -3 5 9 3 -1 2 2 9
10 -6 7 5 5 _ -7 7 5 80 - 3 8 -4 4 5 6 -8 7 5
20 -4897 — -1 3 5 0 84 _ -4 8 4 0 -6 9 1
30 -3244 -9 2 6 -1 5 6 6 88 _ -5 2 4 4 -5 3 3
40 -2020 -1 4 7 6 -1 6 9 5 92 — -5 3 2 9 -3 6 6
50 -1 1 7 4 -2 1 1 2 -1 6 5 0 93 _ -5 0 8 4 - 1 9 9
60 -6 1 2 -2 8 1 5 -1 4 8 8 100 0 — 0

* П о  д ан н ы м  А . P o t le r .  

£0*



д .  Р А С Т В О Р Ы  О К И С Л О В  А З О Т А  В А З О Т Н О Й  К И С Л О Т Е

XIX. П лотность растворов  окислов а зо та  в безводной  азотной кислоте
(в кг!л)

К о н ц е н т 
р а ц и я  
N02, 

в ес . %

Т е м п е р а т у р а , !>С

12,5 25

К о н ц е н т 
р а ц и я  
N02, 

вес . %

Т е м п е р а т у р а , °С

12,5 25

О
2
6

10
14
18
22
26

1,5472 
1,5549 
1,5707 
1,5867 
1,6027 
1,619Э 
1,6353 
1,6494

1,5245
1,5323
1,5482
1,5646
1,5806
1,5970
1,6132
1,6278

1,5018
1,5105
1,5276.
1,5443
1,5606
1,5760
1,5910
1,6047

30
34
38
42
46
59
54

1,6601
1,6675
1,6718
1,6727
1,6707
1,6662
1,6597

1,6393 
1,6464 
1,6500 
1,6503 
1,6477 
1,6430 
1,6354

1,6160 
1,6232 
1,6268 
1,6285 
1,6225 
1,6160 
1,6080

XX. П лотность р астворов  двуокиси а зо та  в концентрированной азотной
кислоте

(по данным М. М. Караваева и В. А. Жанталай)

С о д е р ж а 
н и е  

N02. 
в ес . %

П л о т н о с т ь  <в г /см ^ )  при С о д е р ж а 
ние 
N0 2 , 

вес. %

П л о тн о сть  (в г / » 3 )  при

20“ С 10° С 0° С 20° С ю» с 0“ С

в  98,2% - н о й  HNO 3 В 94,2% - н о й  HNO 3

20,00 1,5856 1,6037 1,6197 19,38 1,5676 1,5850 1,6032
25,09 1,5934 1,6167 1,6332 25,50 1,5812 1,5993 1,6175
30,35 1,6136 1,6314 1,6490 30,66 1,5897 1,6082 1,6259
35,62 1,6239 1,6412 1,6590 35,95 1,5978 1,6170 1,6347
38,95 1,6280 1,6470 1,6645 38,80 1,5975 1,6174 1,6357
42,14 1,6286 1,6480 1,6662 40,20 1,5980 1,6190 1,6380
45,83 1,6269 1,6453 1,6654 41,50 1,5975 1,6178 1,6359
50,01 1,6159 1,6365 1,6574 41,80 1,5970 1,6180 1,6366

46,10 1,5913 1,6124 1,6322
В 96,0% - н о й  H NO э

19,93 1,5757 1,5936 1,6103 В 92,2% - н о й  HNO 3

24,94 1,5897 1,6076 1,6242 20,80 1,5552 1,5730 1,5904
30,59 1,6007 1,6185 1,6361 24,66 1,5662 1,5830 1,6020
34,73 1,6060 1,6252 1,6430 29,03 1,5742 1,5924 1,6104
40,78 1,6105 1,6305 1,6467 34,19 1,5815 1,6011 1,6195
44,34 1,6088 1,6295 1,6488 39,80 1,5851 1,6050 1,6240
46,94 1,6071 1,6283 1,6484 42,50 1,5824 1,6026 1,6224
50,61 1,6004 1,6230 1,6440 44,45 1,5802 1,6008 1,6208

47,81 1,5772 1,5973 1,6168



XXI. П лотность растворов  окислов азо та  в водны х р аств о р ах  азотной  кислоты
(в кг/л)

К о н ц е н т 
р а ц и я  
N 0 2 , 

в е с . %

Т е м п е р а т у р а , °С К о н ц е н т 
р а ц и я

Т е м п е р а т у р а , °С

0 12.5 25
N O 2, 

в ес . % 0 12.3 25

В 19 н. р а с т в о р е  H N O 3 В 16 н. р а с т в о р е H N O 3
0 1,4918 1,4711 1,4530 0 1,4451 1,4284 1,4096
1 1,4940 1,4735 1,4549 1 1,4491 1,4294 1,4105
3 1,4987 1,4784 1,4592 3 1,4504 1,4311 1,4126
5 1,5041 1,4835 1,4640 5 1,4526 1,4334 1,4152
7 1,5098 1,4886 1,4687 7 1,4556 1,4363 1,4186
9 1,5149 1,4938 1,4735 9 1,4591 1,4402 1,4222

11 1,5193 1,4933 1,4777 11 1,4629 1,4440 1,4255
13 1,5227 1,5023 1,4814 13 1,4668 1,4476 1,4288
15 1,5279 1,5061 1,4850 15 1,4708 1,4512 1,4323

XXII. П лотность и вязкость раство р о в  двуокиси а зо та
(по данным М. М. Караваева и В. А. Ж анталай)

Т е м п е р а т у р а , “С

С о д ер ж а н и е  
N O 2, вес . % - 1 0 0 10 20 30 - 1 0 0 1 10 20 30

П л о т н о с т ь , г /с л З В я з к о с т ь , СП З

В 65,06% - Н О Й  H N O 3

0,04 1,4332 1.4192 1,4048 1,3910 1,36711 5,45 3,73 2,62 2,08 1,67
0,61 1,4340 1,4197 1,4058 1,3919 1,3779 5,44 3,71 2,58 2,03 1,63
1,13 1,4375 1,4231 1,4087 1,3945 1,3805 — — — — —

2,18 1,4385 1,4234 1,4098 1,3952 1,3810 5,48 3,77 2,62 2,06 1,65
2,98 1,4392 1,4246 1,4104 1,3959 _ _ _ 2,59 2,03 —

3,61 1,4421 1,4277 1,4135 1,3990 _ _ — — — —

6,25 1,4445 1,4300 1,4156 1,4011 1,3864 5,27 3,57 2,66 2,11 1,67
11,1 1,4555 1,4406 1,4259 1,4106 -  1 5,16 3,54 2,57 2,06 1,69

- - - - - — — — 2,60 2,06 1,66

В 68,13% -НО Й  H N O 3

0,04 1,4481 1,4336 1,4189 1,4043 1,38971 5,43 3.73 2,60 2,04 1,62
1,20 1,4514 1,4371 1,4223 1,4078 1,3940 5,39 3,69 2,58 2,03 1,63
2,65 1,4541 1,4394 1,4246 1,4100 1,3955 5,42 3,69 2,56 2,03 1,63
3,94 1,4560 1,4422 1,4274 1,4124 1,3982 5,53 3,75 2,62 2,05 1,64
4,79 1,4574 1,4433 1,4282 1,4135 1,3984 — — — —

7,21 1,4656 1,4506 1,4357 1,4198 — — 3,76 2,61 2,03 —

8,43 1,4663 1,4513 1,4362 1,4207 — — — — — —

11,20 1,4733 1,4577 1,4425 1,4272 _ 5,13 3,45 2,55 2,02 —

15,00 1,4744 1,4593 1,4450 1,4303 _ 5,26 3,52 2,62 2,09 —

20,42 1,4879 1,4726 1,4580 1,4387 — 5,00 3,36 2,53 — —

2,58 2,04 1,63



Т е м п е р а т у р а , °С

С о д е р ж а н и е  
N O j, вес . % - 1 0 0 10 20 30 - 1 0 0 10 20 30

П л о тн о с т ь , г!см? В я зк о ст ь , СПЗ

В 7 0 .0 % -н о й  H NO 3

0,03
3.52
6,97

10,63
19,41

1,4579
1.4662
1,4716
1.4778
1.4917

1,4429 
1,4515 
1,4567 
1,4628 
1,4750

1,4280
1,4363
1,4415
1,4470
1,4585

1,4135 
1,4211 
1,4258 
1,4317 
1,4423

4,98 3,45 2,55 2,00 _
5,10 3,47 2,58 2,04 _

5,17 3,48 2,58 2,02 _
5,09 3,47 2,61 2,04 —
5,05 3,40 2,54 2,01 —

5,08 3,46 2,57 2,02

В 75,03% -НОЙ H NO 3

0,44
2,84
4,98
7,86

10,15
13,77
15,80
20,70
24,20

1.4802
1.4855
1.4887
1.4949
1.4986
1.5051
1.5096
1,5170
1,5223

1,4650:
1,4696
1,4728
1,4791
1,4830
1,4886
1,4942
1,5000
1,5055

1,4495
1.4542
1,4572
1,4632
1,4672
1.4726
1,4775
1,4832
1,4884

1,4344
1,4388
1,4418
1,4476
1,4511
1,4563
1.4611
1.4660
1.4705

1.4189
1,4230
1,4262
1,4313
1.4346

экстр .

4,74 3,24 2,42 1,91 1,53
4,76 3,28 2,44 1,92 1,54
4,85 3,32 2,47 1,94 1,55
4,91 3,37 2,49 1,97 1,58
4,94 3,37 2,51 1,97 1,57
4,95 3,36 2,48 1.96
4,95 3,40 2,52 1.97 _

4,95 3.36 2,50 1.95 —
4,88 3,31 2,46 1,93 —

в  80,07% -НО Й  HNO3

0,20 1,4995 1,4834 1,4676 1,4517 1,4354 4,10 2.87 2,15 1,72 1,39
1,94 1,5038 1,4876 1,4722 1,4568 1,4400 4,17 2,88 2,20 1,73 1,40
5,48 1.5140 1,4974 1,4815 1,4642 1,4478 4,34 2,99 2,24 1,78 1,43

10,78 1,5258 1,5083 1,4920 1,4750 1,4581 4,65 3,19 2,38 1,88 1,48
16,66 1,5376 1,5207 1,5036 1,4869 _ 4,80 3,27 2,43 1,90 —
19,75 1,5470 1.5291 1,5108 1,4930 — 4,81 3,25 2,42 1,92

1,94
—

24,95 1,5517 1.5340 1,5161 1,4977 1,4789 4,80 3,28 2,44 1,55
30,82 1,5619 1.5435 1,5251 1,5051 _ 4,65 3,14 2,34 1,85 —
35,20 1,5631 1,5430 1,5240 1,5041 - 4,56 3,06 2,30 1,83 -

В 85,04% -НО Й  HNO3

0,21 1,5184 1,5016 1,4856 1,4689 1,4521 3,31 2,39 1,82 1,47 1,20
2,45 1,5245 1,5083 1,4919 1,4749 1,4583 3,46 2,47 1,89 1,53 1,24
6.43 1.5370 1,5205 1,5035 1,4873 1,4701 3,78 2,65 2,02 1,62 1,31

10,31 1.5510 1,5311 1,5137 1,4970 1,4792 4.14 2,90 2,18 1,72 1,39
15,35 1,5602 1,5458 1,5281 1,5105 1,4926 4.46 3,07 2,33 1,85 1,48
19,35 1,5723 1,5546 1,5369 1,5193 — 4,74 3,24 2,40 1,89 _
24,35 1.5792 1,5614 1,5432 1,5246 — 4,86 3,29 2,45 1,92 —
30.66 1,5907 1,5716 1,5532 1,5334 _ 4,97 3,33 2,50 1,94 —
36.10 1,5913 1,5752 1,5551 1,5346 — 4,80 3,31 2,46 1,93 —
38,09 1,5938 1,5742 1.5540 1,5332 —
40,28 1,5927 1,5735 i;S525 1,5318 _ 4,72 3,19 2,36 _ —
40,87 1,5949 1,5751 1,5552 1,5340 — 4,64 3,08 2,28 1,79 —



Содержание 
N02. вес. %

Температура, °С

-10 10 20 30

Плотность, г/слЗ

-10 10 20 30

В я з к о с т ь , СП З

в  9 0 ,0 % -н о й  HNO3

0,17 1,5336 1,5162 1,4991 1,4823 1,4648 2,48 1,85 1,46 1,20 1,01
2,28 1,5420 1,5249 1,5081 1,4909 1,4743 2,71 1,97 1,55 1,28 1,07
5,05 1,5506 1,5339 1,5173 1,4998 1,4824 2,95 2,13 1,66 1,37 1,13
9,88 1,5702 1,5529 1,5358 1,5188 1,5006 3,38 2,42 1,87 1,52 1,23

15,82 1,5884 1,5715 1,5537 1,5359 1,5179 3,93 2,75 2,12 1.71 1,37
21,80 1,6050 1,5882 1,5705 1,5523 1,5332 4,52 3,10 2,35 1,87 1,48
27,31 1,6137 1,5964 1,5793 1,5610 1,5405 4,98 3,38 2,53 2,01 1,58
35,35 1,6263 1,6085 1,5897 1,5703 1,5505 5,26 3,56 2,6 2,09 1,64
40,35 1,6264 1,6085 1,5882 1,5674 — 5,30 3,55 2,63 2,06 —
45,25 1,6234 1,6065 1,5846 1,5628 — 5,16 3,45 2,55 1,99

ХХ1П. Плотность и вязкость растворов двуокиси а зо та  в концентрированной
азотной кислоте

(по данным М. М. Караваева, И. М. К аганского, В. А. Ж анталай)

Содержание. « Плотность (г/ел(3) при Вязкость (спз) при

HNO3 N02 20“ с 10“ с 0° с 20° С 10° с 0° С

20,2 1,5863 1,6042 1,6202 1,64 2,00 2,50
24,7 1,5977 1,6157 1,6324 1,77 2,19 2,89
30,8 1,6130 1,6306 1,6485 2,19 2,72 3,56

98,2 35,0 1,6232 1,6415 1,6586 2,24 2,86 3,81
39,6 1,6283 1,6475 1,6650 2,39 3,08 4,16
45,2 1,6272 1,6470 1,6657 2,44 3,18 4,35
52,8 1,6040 1,6260 1,6500 2,25 2,92 4,01

17,7 1,5720 1,6050 1,6225 1,62 1,94 2,48
24,5 1,5878 1,5885 1,6055 1,93 2,40 3,10
30,5 1,5998 1,6180 1,6353 2,14 2,70 3,54

96,0 35,3 1,6070 1,6262 1,6437 2,23 2,86 3,84
39,0 1,6098 1,6293 1,6475 2,24 2,89 3,91
45,5 1,6080 1,6290 1,6485 2,24 2,90 3,98
50,6 1,6008 1,6230 1,6440 2,06 2,68 3,66

19,4 1,5677 1,5802 1,6035 1,70 2,11 2,81
25,5 1,5802 1,5984 1,6162 1,90 2,39 3,15
30,2 1,5890 1,6076 1,6255 2,01 2,57 3,41

94,2 34,5 1,5960 1,6150 1,6330 2,14 2,75 3,66
39,2 1,5982 1,6182 1,6368 2,16 2,80 3,72
41,8 1,5970 . 1,6175 1,6364 2,11 2,72 3,67
49,4 1,5835 1,6050 1,6240 1,99 2,52 3,58

19,5 1,5533 1,5710 1,5883 1,82 2,36 3,03
25,0 1.5650 1,5833 1,6010 1,90 2,56 3,31

лг> О 29,5 1,5745 1,5933 1,6115 2,05 2,72 3.56
92,2 34,2 1,5818 1,6013 1,6195 2,11 2,83 3,73

39,9 1,5842 1,6047 1,6237 2,09 2,83 3,71
45,2 1,5800 1,6005 1,6202 2,01 2,74 3,59



X X IV . Теплота растворения ж идкой  N 2 O 4 в р а с т в о р а х  H N O 3 + N O  при 0° С
( 1  ккал/кг = 4,\9 кдж1кг)

К о н ц е н т 
р а ц и я  
N 0 2 . 

в е с . %

Т е п л о т а  р а с т в о р е н и я
КоТТцент- 

р а ц п я  
N 0 2 , 

вес . %

Т еп л ота р а с т в о р е н и я

д и ф ф е р е н 
ц и а л ь н а я , 

к к а л 1 к г  N O 2

и н т е г р а л ь н а я .
к к а л 1 к г

р а с т в о р а

д и ф ф е р е н 
ц и а л ь н а я , 

к к а л !к г  N O 2

и н т е г р а л ь н а я ,
к к а л !к г

р а с т в о р а

0 59,1 0 30 25,8 13,35
5 56,0 2,89 35 19,2 14,45

10 51,40 5,58 40 13,3 15,28
15 45,9 8,0 45 8,3 15,79
20 39,4 10,15 50 4,2 16,11
25 32,5 11,92 52 0,5 —

XXV. Д авлен и е  насы щ енны х паров над  растворам и  окислов азо та  в азотной
кислоте (в мм рт. ст.) *

К о н ц е н т р а ц и я
Т е м п е р а т у р а . °С

N02, вес. %
-10 0 10 1 20

0,05 1,5

В 65 96-ной Н Ж  

3,4 6,0 10,0
0,76 16,8 28,7 38,8 46,3
1,24 19,6 — 49,8 70,8
1,53 28,3 41,9 __ __
2,29 24,7 47,2 78,8 119,9
2,85 - 100,1 147,9
3,15
5,40

33,7 59,5 100,2 156,9
47,0 88,2 150,8 231,5

8,86 73,5 132,3 226,0 370,2

В 68,07% -НОЙ H NO 3
0,03 1,7 4,9 11,7 29,5
1,77 16,8 27,1 50,5 89,8
2,50 24,1 48,3 72,8 125,6
3,42 37,1 63,4 98,6 159,0
5,88 57,8 101,8 149,1 262,7
8,00 68,8 123,1 183,4 295,5

10,19 77,0 136,2 234,0 368,5
12,14 91,4 184,5 278,5 447,0
14,70 114,5 199,5 324,5 506,5

Вi 70,02% -ной H NO 3
0,07 2,4 5,9 9,0 18,3
2,45 28,1 40,3 72,8 108,5
4,30 38,3 74,2 112,6 168,4
5,65 57,1 100,8 - - _
7,97 '83,1 138,1 183,0 311,8
9,74 82,0 149,0 224,8 366,6

12,10 91,5 162,3 237,5 397,8

* (П о  д а н н ы м  М . М . К а р а в а е в а ,  В , А , Я р к о в о й  и А . И , Б есс м ер тн о й .)



К о н ц е н тр а ц и я  
N02, вес. %

Т е м п е р а т у р а , "С

-10 0 Ю 20

В 74,97% -ной HNOs
0,09 — — 19,3
0,18 5,6 11,5 15,6 —

2,86 32,4 57,2 73,3 125,6
5,35 49,4 83,1 103,8 192,6
7,62 50,3 90,5 140,6 248,1
9,65 57,4 95,2 — —

10,90 63,4 114,6 194,6 320,1
13,21 72,8 134,1 220,8 339,0
14,53 76,5 142,7 238,9 388,6
15,80 83,4 139,4 — —

18,70 97,5 180,0 299,4 473,4
21,46 127,5 222,3 359,5 531,0
22,68 129,9 215,9 365,6 579,8
25,30 114,1 207,3 — —

26,55 141,2 237,8 — —

0,15
0,25
2,63
5,46

10,00
16,06
19,00
24,65
29,10
30,70

/

В 80,07% -ной НМОз

В 85,05% +110Й НМОз

В 89,99 ?6 -нон ИМОз

8,2 12,9 12,4 25,8
17,5 25,6 17,3 35,4
21,3 30,3 57,8 96,9
28,1 51,1 86,8 144,2
44,5 87,8 137,3 231,9
82,0 135,5 229,7 376,4
75,0 141,6 246,0 409,8
88,9 164,9 285,7 469,3

121,7 222,0 366,7 592,3
127,6 228,7 394,6 630,7

0,80 4,9 10,4 27,5
2,76 10,6 25,2 36,0
5,36 13,9 26,1 52,6

10,48 45,5 70,0 116,1
15,47 79,9 127,6 189,8
19,80 90,0 174,4 270,4
22,25 95,7 166,8 275,4
27,05 131,8 210,0 333,3
31,12 126,1 220,0 403,5
33,22 124,0 227,5 390,0
40,62 137,2 242,0 396,7

0,14 11,4 19,5 37,9
2,24 15,6 34,4 46,0
4,61 13,9 24,0 48,2

10,33 20,6 34,2 65,7
16,44 30,7 57,6 103,3
21,80 45,2 88,6 157,7
25,85 64,7 119,5 197,8
28,80 69,5 138,0 229,4
34,35 97,7 176,4 293,5
39,52 126,9 215,3 365,9
44,66 167,8 283,6 448,6

43.0 
55,5
96.0

189.0 
336,8
398.4
409.5 
488,2
611.6 
559,5
617.0

67.0
73.0 
83,2 

109,0
192.3 
270,8
343.3
411.5
496.3
594.6
704.4



XX VI. П арциальное давлени е паров и общ ее давлени е над  растворам и  
окислов а зо та  в азотной кислоте H NO 3 отб.

(По данным М. М. Караваева, И. М. Каганского и В. А. Жанталай)

Е .
о £

Р,
м м рт .ст .

'’ыОз’ 
м м  рт. ст.

’’N20^' 
м м  рт. ст.

'’HNO3’ 
м м  рт. ст.

!- 9  ° •= 2  м у
Р ,

м м  рт. ст.
'’NO2’ 

м м  рт. ст.
^N204’ 

м м  рт. ст.
'’h n Os'

м м  рт.ст

в 97,92»-ной HNO3 в 96,05%-НОЙ HN03

П р и  10“ с
34.5 170,3 58.9 105,1 6,3 П р и  10° с

35,9 187,9 63,7 124,2 — 23,0 90,1 38,4 44,6 7.1
38,9 233,4 72,5 160,9 — 34,9 201,1 65,7 128,9 6.5
40,5 262,1 76,6 179,1 6,4 36,7 213,8 68,6 145,2 _
41.9 273,5 79,3 189,3 4,9 38,7 252,3 75,6 176,7 _
44,8 331,7 88,9 242,8 _ 39,5 277,8 79,5 191,9 6.4
45,9 345.6 90,9 250,7 4,0 42,7 332,2 88,5 237,0 6,7
46,1 340.2 89,4 245,2 5,6 45,6 360,1 93,9 266,2
46,7 355,3 94,2 261,1 — 48,4 404,3 99,5 304,8 —
49,4 41'2,0 100,7 311,3 — 50,0 411,0 100,1 305,7 5.2
50,5 422,9 102,1 316,2 4,6 51 ,1ж 415.8 100,9 310,5 4.4
50,7 ж 433,9 104,7 325,0 4.2

П р и  0’ С П р и  0° С
25,3 46,8 18,5 25,0 3,3 36,4 123.8 34,4 86,5 2,9
34,5 128,7 34,7 90,4 3,6 39,4 146,2 37,7 105,2 3,3
41,8 166,2 40,8 122,0 3,4 41,4 157,8 39,3 114,7 3,8
43,2 183,3 43,2 137,0 3.1 45,0 213,0 46,7 163,1 3,2
50,2 264,7 53,4 211,3 _ 49,1 238,4 50,2 188,2 _
50,7 ж 264,7 51,4 210,4 2.9 50,8 ж 248,2 51,1 194,6 2,5

П р и  - 10‘’ С
36.1 39,3 11,9 27,4 __ П р и  - 1 0 “ С
36.6 47,0 13,0 32,6 1.4 23,1 22,2 8,1 12,4 1,7
40,0 70,8 16,8 52,3 1.7 34,3 60,8 15,9 43,4 1.5
40,7 71,1 16,8 54,3 — 35,8 68,9 16,6 52,3 —
43,4 101,9 20,2 79,4 2,3 40,0 90,5 19,2 69,6 1.7
50,2 132,2 23,5 107.3 1.4 42,7 105,0 20.9 84,1 —

_ 45,0 126,1 23,1 101,4 1,6
52,0 ж 144,7 23,6 119,6 1.5 50,4 155,9 26,0 128,8 1,1

XXV11. О бщ ее давлени е паров  N O 2 +  N 2 O 4 + H N O 3 над  растворам и  N O j 
в азотной  кислоте (в  мм рт. ст.) *

(1 мм рт. ст.= 133.3 hIm '̂ )
Концентрация Т е м п е р а т у р а , "С

вес. % -10 1 - 5  . 0 5 10
0.0 6,942 10.07 14,16 19.63 20,73
4,8 7,763 11.23 15,92 22,23 30,35
7,47

10,50
8,356 12.16 17,50 24,72 34,12
9,354 13.15 18,75 26,55 36.39

13,63 10,10 14,93 21,14 29,58 41.60
16,30 11,18 16,37 23,34 32,95 45.90
19,72 14,59 21,43 30 48 42,56 58.62
24,16 18,87 26,98 37,60 51,64 70.30
29,80 29,04 40,46 55,33 72,78 100.50
33,12 34.36 47,43 65,20 88,72 119.40
37,90 

•) П о  данным

44.46 

А . P o tie r .

62,30 87,10 118,30 159,60



К о н ц е н тр а ц и я  
N02, 

вес. %

Т е м п е р а т у р а , °С

39,97
41,5'3
44,85
48,96
53,50

Расслоение
97,6
98,5

100,0

50,82
61,30
75,86

102,30
143,93
148.1
148.1
149.1 
149,95

- 5
70.80
85.30

103.80
136.80
185.90
191.90
192.30 
195,0 
198,95

о 1 5

XXVI11. Энтальпия растворов окислов
(1 кал =

97.30 132,70 177,80 
116,20 154,93 207,00 
139,40 185,00 244,40
180.30 235,00 306,20 
243,60 318,20 411,60
253,50 330,90 424,20 
254,70 333,0 427,20
258,0 337,2 432,0
262,6 344,0 442,5

а зо т а  в азотной  кислоте (в  к а л / 100 г)
4,19 дж)  _

10

Т е м п е 
р а т у р а .

"С
К о н ц е н т р а ц и я  N O a, вес.

-10
о

10
21
25
30
35
40
45

-1 ,3 8
-0 ,9 4
-0 ,4 9

0,00
0,18
0,40
0,63
0,85
1,08

-1 ,6 7
-1 ,2 3
-0 ,7 8
- 0 ,2 9
- 0,11

0,11
0,34
0,58
0,79

10 1 15
- 1 ,9 6
-1 ,5 1
- 1 ,0 3
- 0 ,5 7
- 0 ,3 9

0,17
0,06
0,29
0,52

-2,07
-1,62
-1,17
- 0,68
-0,61
-0,54
-0,16

0,07
0,31

20

- 2 ,3 4
- 1 ,8 9
-1 ,4 4
- 0 ,9 5
- 0 ,7 7
- 0 ,6 5
- 0 ,3 2
- 0 ,0 8

0,16

Т е м п е 
р а т у р а ,

°С

К о н ц е н т р а ц и я  N O 2 , вес.

50
55
60
65
70
71 
75 
80 
84

1,30
1,53
1,75
1,97
2,20
2,24
2,43
2,66
2,84

5 1 10 1 15 1 20
1,02 0,75 0,55 0,41
1,25 1,00 С.81 —

1,49 1,25 —

1,74 _ — —

2,60 —
- -

- - I _

Т е м п е 
р а т у р а ,

°С

К о н ц е н т р а ц и я  N O 2 . в ес . % 1 Т е м п е 
р а т у р а , 

1 “С

К о н ц е н т р а ц и я : N0 2 , вес . %

25 1 30 1 35 1 40 25 30 1 35 1 40

- 1 0 -2 ,4 6 -2 ,5 1 - 2 ,5 0 - 2 ,4 5 30 - 0 ,6 5 - 0 ,7 0 - 0 ,7 0 - 0 ,6 4
0 - 2,01 - 2 ,0 6 -2 ,0 5 - 2,00 35 - 0 ,4 2 - 0 ,4 7 - 0 ,4 6 - 0 ,4 0

10 -1 ,5 6 -1 ,6 1 -1 ,5 9 - 1 ,5 0 40 - 0 ,1 8 - 0 ,2 3 — —
21 -1 ,0 6 - 1,11 - 1,11 -1 ,0 5 45 0,06 — — —
25 - 0,88 - 0 ,9 3 - 0 ,9 3 - 0 ,8 7 1

XXIX. Т ерм одинамические функции окислов а зо та

т, °к Ср S» 5“ <̂1
N;.О3 N 2О4 N2O, NO,

100 10,35 59,90 11,06 57,14 11,89 68,28 7,97 50,61
200 13,50 68,09 15,11 66,04 16,13 77,77 9,02 56,35
250 14,71 .71,24 16.93 69,61 18,30 81,61 10,10 58,48
275 15,23 72,67 17,76 71,26 19,32 83,40 10,68 59,47
298,16 15,68 73,92 18,47 72,73 20,22 85,00 11,22 60,36
300 15,72 74,01 18,53 72,84 20,28 85,12 11,26 60,42
325 16,17 75,29 19,25 74,35 21,19 86,78 11,83 61,35
350 16,60 76,50 19,92 75,80 22,04 88,39 12,37 62,35
400 17,39 78,77 21,16 78,55 23,58 91,43 13,21 63,87
500 18,73 82,80 23,24 83,50 26,11 96,98 14,96 67 ,1}
600 19,82 86,32 24,86 87,89 28,03 101,9 16,11 69,96
700 20,69 89,44 26,13 91,86 29,49 106,4 16,92 72,51
800 21,39 92,25 27,12 96,38 30,61 110,4 17,51 74,81
900 21,94 94,80 27,89 98,62 31,48 114,0 17,95 76,90

1000 22,38 97,14 28,49 101,6 — — 18,28 78,81
1100 22,73 99,29 28,98 104,6 32,69 120,5 18,53 80,56
1200 23,02 101,3 29,37 106,9 33,12 123,4 18,73 82,18
1300 23,25 103,1 29,69 109,4 33,47 126,0 18,89 83,69
1400 23,44 104,9 29,95 111,5 33,76 128,5 19,02 85,09
1500 23,61 106,5 30,16 113,5 34,00 130,8 19,12 86,41



XXX. Ч астны е константы  равновесия реакции  получения HNO3
Темпе
ратура,

°С I 1 I
К онцен траци я

10
- 1 5
-10

- 5
О

5
10
15
20
25
30
35
40
45
50
55
60

12,13
11,95
11,78
11,59
11,42
11,24
11,05
10,86
10,67
10,50
10,30
10,11
9,92
9,73
9,56
9,37

11,48
11,30
11,12
10,93
10,75
10,57
10,38
10,19
10,00
9,82
9,63
9,44
9,25
9,06

8,69

10,83
10,65
10,46
10,27
10,08
9,90
9,71
9,52
9,33
9,14
8,96
8,77
8,58
8,39
8,20
8,01

10,38
10,19
10,00
9,80
9,61
9,43
9,23
9,04
8,84
8,65
8,45
8,26
8,07
7,87
7,68
7,49

9,89
9,71
9,51
9,32
9,13
8.94
8.74 
8,54 
8,34 
8,15
7.95
7.75 
7,56 
7,36 
7,17 
6,97

9,48
9,28
9,08
8,89
8,70
8.51 
8,33 
8,14 
8,00
7.74 
7,57 
7,31 
7,11 
6,94
6.74
6.52

9,25
9,06
8,86
8,65
8.46 
8,23 
8,10 
7,87 
7,68
7.46 
7,22 
7,00 
6,83 
6,63 
6,41 
6,19

9,03
8,83
8,63
8.43 
8,24 
8,00 
7,90 
7,62
7.43 
7,22 
7,00 
6,80 
6,59 
6,38 
6,18 
5,97

8,87 8,72
8,67 8,53 
8,47 8,33
8,26
8,06
7,83

8,13
7,93
7,71

7,70 i 7,53
7,42
7,22
7,00

7,26
7,06
6,87

6,83 6,66
6,58
6,37
6,18'
5,99
5,74

6,42
6,20
6,00
5,81
5,57

8,60
8.39 
8,19 
7,99 
7,80 
7,58  
7,38 
7.11 
6,94 
6,72 
6,50 
6,28 
6,04  
5,85  
5,68
5.40

Темпе
ратура,

°С

- 1 5
- 1 0

- 5
О
5

10
15
20
25
30
35
40
45
50
55
60

Темпе
ратура

“С

24 25

7,51
7,25
6,99
6,71
6,47
6,16
5,87
5,61
5,32
5,10
4,90
4,66
4,42
4,23
4,00
3,81

7,45
7,18
6,90
6,61
6,38
6,07
5,77
5,50
5,22
5,00
4,80
4,55
4,30
4,11
3,92
3,69

26

7.39
7.12 
6,84 
6,55 
6,30 
6,00 
5,67
5.40
5.12 
4,91 
4,69 
4,44 
4,22 
4,00 
3,83 
3,59

27 28

7.33 
7,06 
6,78
6.48 
6,21 
5,93
5.58 
5,31 
5,02 
4,81
4.59
4.34 
4,13 
3,92 
3,71
3.48

7,27
6,99
6,69
6,39
6.12
5,84
5,48
5.21
4,95
4.71
4,50
4,26
4,02
3,83
3,61
3,38

29 30 1 31

7.20
6,91
6,61
6,30
6,03
5,74
5.39 
5,11 
4,85 
4.61
4.40 
4,18 
3,95 
3,73 
3,50 
3,28

7,14
6,82
6.51 
6,20 
5,98 
5,66 
5,29 
5,01 
4,75
4.52 
4,31 
4,06 
3,84 
3,63 
3,40 
3,18

7,08
6.75
6.42 
6,14 
5,89 
5,56 
5,19 
4,93 
4,66
4.43 
4,21 
3,98
3.75 
3,53 
3,31 
3,07

32

7,02
6,68
6,35
6,06
5,81
5,47
5,11
4,84
4,56
4,34
4,10
3,89
3,66
3,43
3,21
2,99

Концентрация 
33 34

6,96
6,59
6,26
5,99
5,70
5,37
5,02
4,74
4,46
4,25
4,00
3,78
3,56
3,33
3,11
2,91

6.89 
6,49  
6,16
5.89 
5,60 
5,27 
4,93 
4,64 
4,37 
4,14
3.90 
3,66  
3,45 
3,23 
3,00 
2,82

48 49 50 51 52 1 53 54 55 56 1 57 58 1

5,30 5,15 5,00 4,88 4,76 4,63 4,51 4,38 4,27 4,16 4,04
5,00 4,90 4,78 4,66 4,55 4,45 4,35 4,25 4,14 4,03 3,94
4,79 4,69 4,59 4,47 4,35 4,24 4,14 4,02 3,88 3,77 3,65
4,57 4,46 4,34 4,21 4,08 3,98 3,84 3.70 3,57 3,41 3,24
4,19 4,07 3,96 3,82 3,71 3,58 3,44 3,30 3,17 3,02 2,90
3,87 3,74 3,61 3,48 3,35 3,23 3,10 2,98 2,89 2,75 2,61
3,51 3,38 3,24 3,12 3,00 2,91 2,80 2,67 2,54 2,40 2,26
3,23 3,10 2,98 2,89 2,77 2,65 2,52 2,41 2,29 2,16 2,02
3,00 2,91 2,80 2,68 2,56 2,45 2,33 2,20 2,08 1,98 1,84
2,77 2,65 2,52 2,40 2,29 2,18 2,07 1,97 1,85 1,75 1,62
2,50 2,40 2,28 2,17 2,08 1,98 1,89 1,77 1,64 1,54 1,41
2,29 2,18 2,06 1,97 1,88 1,77 1,69 1,58 1,46 1,35 1.22
2,08 1,98 1,88 1,77 1,67 1,57 1,48 1,38 1,25 1,15 1,03
1,93 1,83 1,70 1,61 1,51 1,41 1,31 1,20 1,09 0,99 0,88
1,74 1,63 1,52 1,43 1,32 1,22 1,13 1,02 0,93 0,84 0,72
1,53 1,43 1,32 1.23 1,12 1.02 0,96 0,88 0,78 0,67 0,56

- 1 5
- 1 0

- 5
О
S

10
15
20
25
30
35
40
45
50
55
60



HNO3 , %

и
8,49
8,29
8,09
7,89
7,68
7,43
7,23
7,00
6,80
6,57
6,37
6,14
5,92
5,72
5,51
5,26

8,38
8,19
7,98
7,78
7,56
7,30
7.11
6,90
6,65
6,43
6.25
6,00
5,82
5,60
5,40
5,14

13 14 15 16 I 17 18 19 20 21 22 23

8,27
8,08
7,87
7,67
7.45 
7,21
7.00 
6,76 
6,53 
6,30 
6,12 
5,89 
5,66
5.46 
5,26
5.00

8,16
7,96
7.75 
7,54
7.32 
7,08 
6,90 
6,64 
6,41 
6,19 
6,00
5.76 
5,53
5.33 
5,13 
4,89

8,00
7,86
7.65 
7,45 
7,24
7.00
6.78 
6,53 
6,31 
6,06 
5,89
5.65 
5,43 
5,21
5.00
4.78

7,99
7,78
7,57
7,35
7,14
6.90 
6,66 
6,44 
6,19 
5,96 
5,77 
5,53 
5,31 
5,09
4.91 
4,65

7,93
7,72
7,50
7,27
7,05
6,81
6,56
6,33
6,08
5,84
5,65
5,41
5,19
4,99
4,78
4,53

7,87
7,65
7.42 
7,18
6.96 
6,70 
6,45 
6,21
5.97 
5,72 
5,53 
5,30 
5,07 
4,86 
4,67
4.42

7,81
7.59 
7,35 
7,07 
6,88
6.60 
6,34 
6,11 
5,87 
5,62 
5,42 
5,19 
4,97 
4,76 
4,55 
4,31

7.75 
7,53 
7,28
7.00 
6,79
6.51 
6,23
6.00
5.76
5.51 
5,32 
5,08 
4,86 
4,64 
4,43 
4,18

7,69
7,47
7.22 
6,95
6.74 
6,40 
6,14 
5,93 
5,64 
5,42
5.22 
4,99
4.75 
4,52 
4,32 
4,09

7,63
7.40 
7,14 
6,88 
6,62 
6,32 
6,05 
5,82 
5,54 
5,31 
5,10 
4,88 
4,65
4.41 
4,22 
3,99

7,57
7.33 
7.06 
6,79 
6,56 
6,26 
5,98 
5,71 
5,45 
5,20 
5,00 
4.76 
4,54
4.34 
4,12 
3,90

H N O 3 .

35

6,82
6,39
6,07
5.81 
5,50 
5,17 
4,84
4.55 
4,28 
4,05
3.81
3.55 
3,33 
3,12 
2,93 
2,71

36

6,74
6,28
6,00
5.73 
5,41 
5,07
4.74
4.46 
4,19 
3,97 
3,71
3.46 
3,24 
3,02 
2,86 
2,63

37

6.63 
6,18 
5,91
5.64 
5,33 
4,99
4.65
4.36 
4,10 
3,89 
3,61
3.36 
3,14 
2,97 
2,76 
2,52

38

6.53 
6,07 
5,80
5.54 
5,22 
4,91
4.54 
4,28 
4,00 
3,79 
3,50 
3,25 
3,04 
2,89 
2,67 
2,44

39

6,43
5.97 
5,70
5.45 
5,14 
4,81
4.45 
4,18 
3,94 
3,69 
3,40 
3,16
2.97 
2,78 
2,57 
2,35

40

6,31
5.87 
5,60 
5,36
5.04 
4,70 
4,33 
4,07 
3,82 
3,57 
3,28
3.04
2.88 
2,67 
2,47 
2,25

41

6,21
5.77 
5,50 
5,26
4.97 
4,60 
4,25 
3,99 
3,73 
3,47 
3,19
2.97
2.78 
2,58 
2,37 
2.16

42

6.09
5.67 
5,39 
5,15
4.87 
4,50 
4,14 
3,90 
3,63 
3,37
3.09
2.88
2.68 
2,49 
2,28 
2,07

43

5.98 
5,55 
5,29 
5,06 
4,75 
4,40 
4,02 
3,79 
3,52 
3,26 
3,00 
2,78 
2,57 
2,39 
2,18
1.99

44

5,84
5,42
5,19
4,96
4,62
4,29
3,94
3,68
3,41
3,15
2,91
2,67
2,46
2,28
2,08
1,90

45 I 46 47

5,72
5,32
5,09
4,86
4,52
4.19 
3,84 
3,55 
3,30 
3,04 
2,80 
2,57 
2,36
2.19 
1,99 
1,80

5,60
5,21
5,00
4,77
4,41
4.07 
3,72 
3,43 
3,19 
2,96
2.70 
2,48 
2,26
2.08 
1,91
1.70

5,45
5.10 
4,90 
4,67 
4,30 
3,97 
3,62 
3,34
3.10 
2,87 
2,60 
2,37 
2,17 
2,00 
1,82 
1,61

H N U 3, ! 
59 1 60 61 i 62 1 63 1 64 1 65 1 66 67 68  1 69 70

3,94 3,82
3,84 3,73
3,53
3,06

3,40
2,92 2,74 2,54 2,38 2,19 2,00 1,80 1,61 1,42 1,21 !,00

2,74 2,56 2,40 2,22 2,06 1,92 1,75 1,56 1,37 1.20 1,00 0,83
2,45 2,27 2,13 1,99 1,83 1,68 1,50 1,33 1,16 1,00 0,83 0,65
2,10 1,97 1,82 1,66 1,51 1,35 1,20 1,03 0,88 0,73 0,56 0,40
1,89 1,72 1,58 1,43 1,28 1,14 0,98 0,81 0,67 0,50 0,30 0,14
1,70 1,55 1,42 1,27 1,14 1,00 0,85 0,70 0,56 0,40 0,22 0,08
1,49 1,34 1,22 1,08 0,97 0,86 0,70 0,55 0,41 0,27 0,10
1,39 1.14 1,02 0,90 0,78 0,66 0,51 0,34 0,22 0,08
1,10 0,98 0,85 0,72 0,60 0,47 0,31 0,14 0,00
0,93 0,79 0,65 0,52 0,40 0,27 0,12
0,76 0,61 0,49 0,36 0,24 0,10
0,60 0,46 0,31 0,22 0,10
0,45 0,30 0,19 0,06



XXXI. Ф изические п ар ам етр ы  сухого воздуха при атм осф ерном  давлении 
У дельная теплоем кость 1 /скал /(кг  • гр ад ) =  4,187 кджЦкг ■ град)  

К оэф фициент теплопроводности 1 ккалЦ м  ■ ч ■ град) ~  i , 163 втЦм-град)  
Д и н ам и ческая  вязкость 1 /сгс • сек/ж^ =  9,81 н-сек1м^  

Т ем пературопроводность 1 m^Ih =  1 ; 3600 м^1сек

Темпера
тура,

°С
Плот
ность.
кг/м̂

Удельная
теплоем--

кость,
к к а л

кг-град

Коэффициент 
теплопровод
ности Я* 102, 

к к а л  
м-Ч'град

Динамическая 
вязкость -П'Юб, 
кгс'сек 

л̂2

Кинематиче
ская

вязкость
V.106,
м У с ек

Темпер атуро- 
проводность 

a-lQ2,
М2/Н

- 5 0
"20

О
10
30
50
70
90

100
120
160
180
200
250
300
350
400
500
ООО

800
1000

1,534
1,365
1,252
1,206
1,127
1,056
0,996
0,942
0,916
0,870
0,789
0,755
0,723
0,653
0,596
0,549
0,508
0,450
0,400
0,325
0,268

0,242
0,241
0,241
0,241
0,242
0,243
0,243
0,244
0,244
0,245
0,246
0,247
0,247
0,249
0,250
0,252
0,253
0,256
0,260
0,266
0,272

1.75 
1,94 
2,04 
2,11 
2,22 
2,35 
2,46 
2,58
2.64
2.75 
2,96 
3,07 
3,18 
3,42 
3,69 
3,93 
4,17
4.64 
5,00
5.75 
6,55

1,49 9,54 4,73
1,66 11,93 5,94
1,75 13,70 6,75
1,81 14,70 7,24
1,91 16,61 8,14
2,00 18,60 9,14
2,08 20,45 10,18
2,20 22,90 11,25
2,22 23,78 11,80
2,32 26,20 12,90
2,46 30,60 15,25
2,55 33,17 16,50
2,64 35,82 17,80
2,85 42,80 21,20
3,03 49,90 24,80
3,21 57,50 28,40
3,36 64,90 32,40
3,69 80,40 40,0
4,00 98,10 49,1
4,54 137,0 68,0
5,05 185,0 89,9

(1 пз = 0,1 н-сек1м‘)
Темпера

тура, т|'107 пз

Воздух 1 Азот Кислород Водяной пар 1 Аммиак Окись азота

—200 610 485 530
— 150 842 830 970 _
- 1 0 0 1150 1135 1285 __ __
—50 1445 1100 1610 __ 716 ■

0 1708 1665 1910 _ 907 1800
50 1955 1877 2180 _ 1090 2035

100 2180 2085 2437 1285 1279 2270
150 2390 2280 2675 1470 1465 2475
200 2588 2460 2897 1647 1546 2680
300 2940 2800 3310 2010 2090 3055
400 3275 3110 3685 2358 2337 3400
500 3567 3390 4030 2705 2640 3700
600 3840 3665 4350 3360 2926 4010
700 4110 3900 4650 3410 3210 4275
800 4365 4128 4940 3765 3480 4535
900 4610 4260 5210 4108 3740 4780

1000 4850 4560 5470 4460 3990 5075



(X • 10̂  при Р  =  1 атм)

Температура,
“С N2 NO N2O NH3 Воздух 02 СО2 Н2О

-2 0 0 164 159 155 _

-1 9 0 187 — — — 182 178 —

-1 8 0 208 — — — 204 202 — —

-1 7 0 230 _ — — 226 225 — _

-1 6 0 251 243 — — 248 246 — —

-1 5 0 272 265 — — 271 269 — —

-1 4 0 294 286 — — 294 291 — _

-1 3 0 316 306 — — 316 313 — —

-1 2 0 340 323 — — 338 336 — —

-1 1 0 362 349 _ _ 360 359 — _

-1 0 0 385 369 192 — 381 380 188 —

- 7 5 436 420 230 364 433 434 225 —

- 5 0 484 471 270 414 481 483 264 _

- 2 5 528 520 315 467 527 532 305 —

0 571 568 362 524 572 579 348 378
20 604 606 400 569 605 616 385 417
25 611 616 411 581 613 625 394 428
50 651 663 462 644 655 670 441 475
75 690 710 516 714 695 714 493 528

100 727 755 571 788 734 756 540 578
150 800 847 673 942 813 843 640 686
200 871 929 772 1104 887 925 739 800
250 939 1012 869 1274 962 1007 832 917
300 1005 1093 960 1453 1035 1089 923 1033
400 1132 — ИЗО 1835 1176 1250 1100 1278
500 1250 _ 1290 2225 1306 1405 1261 1528
600 1354 — 1440 — 1430 1538 1412 1786
700 1455 _ 1570 1543 1669 1552 2056
800 1548 _ 1690 _ 1655 1805 1690 2317
900 1634 _ 1810 _ 1770 1930 1820 2577

1000 1720 — 1925 — 1880 2050 1950 2834

♦ Г о л у б е в  И . Ф ., К  а л  ь  с н н а М . В ., Г а з . п р о м ., М  8, 41 (1964).

XXXIV. Энтальпия газов и изменение энтальпии при различной температуре
(кал!моль = А,\Ъ7 дж1моль)

Т е м п е р а 
т у р а ,

“С

В о д о р о д К и с л о р о д А зо т

/ М / Д / J A I

0 0
100 693
200 1388
300 2088
400 2791
500 3498
600 4210
700 4928
800 5652
900 6383

юоо 7121

693
695
700
703
707
712
718
724
731
738

О
707

1435
2184
2951
3735
4535
5349
6175
7012
7859

707
728
749
767
784
800
814
826
837
847

О
685

1386
2102
2831
3575
4331
5100
5879
6670
7471

685
701
716
729
744
756
769
779
791
801



Т ем п ер а
тура.

°С

Водород Кислород Азот

I А / 1 Д / I д /

1 100 
1 200 
1 300 
1 400 
1 600 
1 600 
1 700 
1 800 
1 900

7 866
8 620 
9 383

10 155 
10 937 
И 730
12 534
13 349
14 177

745
754
763
772
782
793
804
815
828

8713  
9 574

10 439
11 308
12 178
13 049
13 918
14 785
15 646

854
861
865
869
870
871 
869 
867 
861

8 281 
9 100 
9 926 

10 761 
И 602
12 448
13 300
14 157
15 017

810
819
826
835
841
846
852
857
860

Т е м п е р а  О к и сь  у гл е р о д а Д в у о к и с ь  у гл е р о д а М етан
т у р а ,

°С Д/ I М ; 1 д /

0 0 0 0
688 935 873

100 688 935 873
705 1 001 1 020

200 1 393 1 936 1 893
722 1 064 1 160

300 2 115 3 000 3 053
737 1 120 1 291

400 2 852 4 120 4 344
752 1 172 1 412

500 3 604 5 292 5 756
766 1 220 1 528

600 4 370 651 2 7 284
779 1 261 1 633

700 5 149 7 773 8917
791 1 299 1 731

800 5 940 9 072 10 648
802 1331 1 821

900 6 742 10 403 12 409
812 1 358 1 901

I ООО 7 554 И 761 14 370
821 1 381 1 973

1 100 8 375 13 142 16 343
830 1 397 2 037

1 200 9 205 14 539 18 380
836 1 411 2 094

1 300 10 041 15 950 20 474
844 1 418 2 141

1 400 10 885 17 368 22 615
849 1 420 2 178

1 500 И 734 18 788 24 793
854 1 418 221 0

1 600 12 588 20 206 27 003
857 1 410 2 233

I 700 13 445 21 616 29 236
860 1 399 2 246

1 800 14 305 23 015 31 482
862 1380 2 251

1 900 15 167 24 395 33 733



Водяной пар Аммиак Окись азота
Темпера

тур-.
I Д/ / д/ / Д/

0 0
791

0
864

0
692

100 791
822

864
939

692
715

200 1 613
852

1 803
1 013

1 407
731

300 2 465
880

2816
1 081

2 138
749

400 3 345
908

3 897
1 149

2 887
764

500 4 253
936

5 046
1 209

3 651
781

600 5 189
963

6 255
1 268

4 432
793

700 6 152
989

7 523
1 324

5 225
807

800 7 141
1 014

8 847
1 379

6 032
818

900 8 155
1 039

10 226
1 425

6 850
835

1 ООО 9 194
I 064

И 651 _ 7 675
836

1 100 10 258 — 8 511
1 086 _ 843

1 200 11 344
1 109

— 9 354
_

1 300 12 453
1 132

— _ —
—

1 400 13 585
1 153

— _ —

I 500 14 738
1 173 __ _

1 600 15911
1 194

— —
—

1 700 17 105
1 213

—
_

—

1 800 18318
1 231

— 0 —

1 900 19 549



Абсорбенты 174, 175 
Абсорбционные колонны см. Колонны 
Абсорбция окислов азота  

азотной кислотой 126, 127, 161, 165,
170, 171, 298, 299 

аммиачными растворами 183 
влияние числа тарелок 165 
известковым молоком 178 
кинетика 176 сл.
концентрированной азотной кисло

той 300, 301 
низкой концентрации 178, 179 
одновременно с окислением 179 
при добавлении кислорода 165, 168
— повышенном давлении 161 сл.,

166, 167
растворами едкого натра 177, 179
— карбоната алюминия 183
— карбоната натрия 176, 178 
скорость 176, 177 
щелочная 113, 174 сл., 199

Автоклавы  
непрерывного действия  

с затопленной насадкой 315, 316
— колпачковыми тарелками 330, 

331
—  кольцевой насадкой 316, 317
— ситчатыми тарелками 330, 

331
удельная производительность 316 
характеристика 312, 313 

периодического действия 311 сл., 
328 сл. 

расчет 389, 390 
Автоматизация процессов 

концентрирования азотной кислоты 
265 сл.

производства разбавленной азотной 
кислоты 240 сл.

Агрегат(ы) 
абсорбционный 165 сл.
ГТТ-3 210, 215 сл.

Адсорбенты  
окислов азота 175 
тумана серной кислоты 278

Адсорбция окислов азота 
в кипящем слое силикагеля 184 сл. 
из отходящ их нитрозных газов 238 

сл.
кинетика 186, 187 
окисью кальция 188 
торфо-аммиачным сорбентом 188 
торфом 187, 188 

Азот
выделение при окислении аммиака 

34, 35, 64 
вязкость 
образование 

при разложении аммиака 79, 80 
-------- окислов азота 189
— распаде нитрита аммония 183 

окисление
в атомном реакторе 16 сл,
— плазменной струе 26 сл.
—  электрических разрядах 12 сл., 

19 сл., 24 .
путем сжигания газообразного  

топлива 24 сл. 
с помощью солнечной энергии 432 

определение в газах инверсии 31 
энтальпия 479, 480 

Азотистая кислота 
образование 116, 120 
равновесная концентрация 123 
разложение 118 сл., 253, 305, 311 
строение и устойчивость 117, 118 

Азотная кислота 
абсорбция окислов азота 126, 127, 

161, 165, 170, 171, 298, 299 
анализ 434 сл., 438, 439 
влияние концентрации на работу  

колонны 264
—-условий реакции на концентра

цию 305, 306 
давление паров 149 сл., 302, 303, 

461 сл., 472 сл. 
диаграмма кипения 249 
зависимость концентрации от вре

мени охлаждения газа 288, 289 
----------- - числа тарелок 169, 170



Азотная кислота 
зависимость состава пара от соот

ношения НЫ0 з : Н 20 249 
изменение концентрации в автокла

ве непрерывного действия 313 
сл.

контроль производства 426 сл. 
концентрация конденсата 161, 162 
концентрированная см. Концентри

рованная азотная кислота 
коррозионная активность 448 
коэффициент объемного расшире

ния 467
— теплопроводности 466 
кристаллогидраты 148
методы концентрирования 168 сл., 

254 сл.
— производства 10 сл., 245 сл. 
механизм образования 116, 117,

123, 124, 142, 143, 286 
мировое производство 10 
окисление окислов азота 168, 290, 

291
определение содержания в авто

клавной смеси 436, 437 
отбеливание 304 
парциальное давление 461 сл. 
плотность растворов 460, 461 
поверхностное натяжение 467 
применение 9, 168
производство, см. Азотная кислота, 

производство 
разбавленная см. Разбавленная  

азотная кислота 
разложение 154 сл. 
состав паров 465
— паровой и жидкой фаз 248 
строение 147 
температура кипения 248 
удельная теплоемкость 466 
физико-химические и токсические

свойства 147 сл., 443 
энтальпия растворов 467 

Азотная кислота, производство 
зависимость капиталовложений от 

давления в системе 167 
комбипировашюе 170, 171 
контроль 426 сл.
обезвреживание отходящ их газов 

174 сл.
повышенной концентрации 168 сл., 

см. также Концентрированная 
азотная кислота, производство 

под давлением 165 
себестоимость 1 т H NO 3 167 
совместно с серной кислотой 170,

171, 281 сл. 
характеристика установок 166 

Активированные угли 175, 191 
Алюминий 451 сл.

Аммиак 12 сл. 
абсорбция окислов азота 183 
взрывоопасные смеси с кислородом

52 сл. 
вязкость 478
давление воспламенения 54 

. контактное окисление см. Контакт
ное окисление аммиака 

окисление под давлением 64 сл., 171 
определение содержания в смеси 

427
очистка 68, 70
паро-кислородное окисление 293 
получение при восстановлении N 0  

191, 192 
равновесная концентрация 79 
скорость окисления 55 сл. 
содерж ание в аммиачно-воздушной 

смеси 49 сл.
—  примесей 67 
степень конверсии 48, 49 
теплопроводность 479 
энтальпия 481 

Аммиачно-воздушные смеси 
обогащ ение кислородом 71, 73 
оптимальное содержание аммиака 

49 сл. 
очистка 69, 70
пределы взрываемости 52, 53 
приготовление 196, 198 

Аммоний 
нитрат

образование 36, 41, 45, 64, 178 
производство 168, 245 сл. 
содерж ание в нитрозных газах 41 
технико-экономические показате

ли производства 245 сл. 
нитрит

инверсия 188
образование 36, 41, 45, 64 

соли, поглощение окислов азота 
183, 184 

сульфит 184 
Анализ

азотной кислоты 434 сл., 438, 439 
примесей, осевших на сетках 68 
седиментометрический платины 76 

Андреев 14 сл.
Аппараты 

отделения конверсии 81 сл. 
пенные, улавливание H2SO4 279 

Асбест 456

Башни, см. такж е Колонны  
окислительные 180 
щелочного поглощения окислов 

азота 179 сл.
Боденштейна уравнение 99 
Бронза 454



Вентиляторы 81, 205, 206 
Винипласт 455, 456 
Висциновое масло 68 
Взрывоопасные смеси 52 сл., 71 
В одород, восстановление N 0  и NO2

191 
В оздух

очистка 68 сл. 
смеси с аммиаком 49 сл. 
физико-химические и термодинами

ческие свойства 478 сл.
Время

гетерогенного окисления N 0  292 
денитрации серной кислоты 254 
доокисления N 0  290 
конверсии

аммиака 55 сл., 63, 65 
аммиачно-кислородо-воздушной 

смеси 72
окисления окислов азота, расчет

93 сл., 97 
поглощения окислов азота 143, 144, 

176, 177 
разложения HNO2 119, 120 

Выхлопные газы, обезвреживание
192 сл.

Выхлопные трубы, расчет высоты 193 
Вязкость 

воздуха 478 
окиси азота 459
растворов азотной кислоты 150, 153
— NO 2 в азотной кислоте 469 сл. 
четырехокиси азота 459

Газоанализатор типа М ГК-2М 430,
431

Гидравлическое сопротивление ситча- 
тых тарелок 137

Давление паров 
азотной кислоты 149 сл., 302, 303, 

461 сл., 472 сл. 
над растворами окислов азота в 

H NO 3 297, 298 
окислов азота над растворами азот

ной кислоты 302, 303
-------- над смесью N2O4 и N 2O3 294,

295
равновесное при полимеризации NOj 
трехокиси азота 110 
четырехокиси азота 107, 108 

Д вуокись азота 
взаимодействие с водой 116
--------  серной кислотой 252
выделение при растворении N 0  в 

азотной кислоте 310 
вязкость растворов в азотной кис

лоте 469 сл. 
десорбция из силикагеля 186, 187 
диаграмма кипения растворов 303

Двуокись азота  
динамическая вязкость 459 
диссоциация 107
дифференциальная теплота раство

рения в HNO3 154 
коэффициент диффузии 116 
образование 122
плотность растворов в азотной кис

лоте 468 сл. 
поглощение щелочными растворами 

176 сл. 
полимеризация 103, 104 
растворимость в разбавленной 

HNO3 299
— в 100%-ной и 97% -ной азотной

кислоте 296, 297 
степень конденсации 296 
строение 117 
теплопроводность 479 
термическая устойчивость 85 
удельная теплоемкость 458 
условия конденсации 295 
физико-химические и токсические 

свойства 443 
Двуокись серы 281 
Двуокись углерода 479 
Диаграмма 

изменения концентрации HNO3 305, 
306

— скорости прямого синтеза HNO3
305, 306 

кипения растворов 
азотной кислоты 249 
двуокиси азота в азотной кисло

те 303 
серной кислоты 272 
смесей азотной и серной кислот 

250
кристаллизация системы 

HNO3— Н2О 148 
H NO3— Н2О— N2O4 149 

определения числа тарелок отбе
лочной колонны 414 

состава паров над смесью  
HNO3— H2 0 - Z n ( N 03)2 270 
HNO3— Н2О— H2SO4 251 

Доокислитель, расчет 380 сл., 397

Железокремнистые сплавы см. Ферро
силиций 

Ж елезо хлористое 184

Закись азота 
образование 35
термодинамическая устойчивость 85

Известковое молоко, абсорбция окис
лов азота 178, 199



Инверсия 
нитрит-нитратных солей 180 сл, 
схема установки 181 

Интенсивность (плотность) орош е
ния 160 

Испаритель 258, 263 
Исполнительный механизм типа МИМ  

267

Калий азотнокислый 11 
Калькуляция себестоимости разбав

ленной азотной кислоты 423 сл. 
Кальций 

азотистокислый 178 
азотнокислый 178, 188 
окись, адсорбция окислов азота 

188
применение 271, 406, 418 
цианамид 12, 13 

Капитальные затраты  
на каталитическую очистку 191
— 1 агрегат 167
— систему при атмосферном давле

нии 223
— строительство цеха разбавлен

ной H NO 3 199 
Катализатор(ы) 

активирование 43 
алюмопалладиевый 192 
ванадиевый 98 
губчатая платина 13, 14 
двухступенчатые 77, 44, 45 
для анализа летучих примесей 437, 

438
железный (активированный) 44 
железовисмутомарганцевый 63 
железохромовый 44 
избиратель[[ые 36 
кобальтоалюминиевый 44, 63, 64 
марганцевый 35, 36 
медноникелевый 191 
меднохромовый 191 
напряженность 60, 61 
неметаллические 191 
неплатиновые 43, 52 
окисления аммиака 35
— окиси азота 98 
окисные 35, 38, 42, 43 
отравление и регенерация 67 сл. 
палладиеворутениевый 99 
палладиевый 42
—  наносной 19!, 209 
платина см. Платина 
потери 73 сл., 191
разложения окиси азота 189, 190 
срок службы 60 
хромоникелевый 191 
хромоцинковый 98 

Каталитическое гидрирование окислов 
азота 99

Кинетика 
адсорбции окислов азота в кипя

щем слое силикагеля 186, 187 
гетерогенного окисления NH3 56, 57 
окисления окиси азота азотной кис

лотой 290 сл.
— окислов азота 87 сл., 158, 159 
поглощения двуокиси азота азотной

кислотой 299, 300
— окислов азота щелочными рас

творами 176 сл.
Кислород 

анализ 429 сл.
влияние на каталитическое восста

новление N 0  191, 192
--------скорость образования HNO3

308,------- 309 
------------- окисления N 0  102
— расхода на концентрирование

HNO3 311
— чистоты на скорость образова

ния HNO3 311 
в синтезе HNO3 165 
вязкость 478
концентрация в нитрозном газе 102 
обогащ ение аммиачно-воздушных 

смесей 71 сл. 
определение летучих примесей 437, 

438
при окислении N 0  99, 100, 121 
расход в автоклавах непрерывного 

действия 313, 314, 317
— при синтезе HNO3 51 
скорость поглощения 308, 309 
смеси с аммиаком 49 сл. 
теплопроводность 479 
энтальпия 479, 480

Коксовый газ, очистка от окислов 
азота 191 

Колонна(ы) 
абсорбционные 156, 157, 202 сл., 

208, 209, 214, 216, 224 сл. 
для поглощения окислов азота 300 
капиталовложения 167 
расчет 134
с колпачковыми тарелками 162 сл.
— решетчатыми тарелками 181
— ситчатыми тарелками 163 сл. 
степень окисления N 0  122 
технико-экономические показате

ли 223
фирмы «Кюльман» 229 

адсорбционные, удельный объем  
145, 146, 161, 183, 188 

десорбции окислов азота 304 
инверсионные 182 
концентрирования 258 сл. 

влияние различных факторов на 
работу 263 сл. 

режим работы 261, 262



Колонна(ы) 
насадочного типа 327, 328 ' 
окислительная 157 

концентрация кислоты и окислов 
азота 158 

окислительно-абсорбционная фир
мы «Кюльман» 145, 146 

отбелочная, расчет 390 ел., 399, 340, 
410 сл.

поглотительная окислов азота 326, 
342, 343 

потери платины 76 
расчет 384 сл., 398, 389 

промывная 326 
расчет 386 сл. 

тарельчатая 327 
Комбинированный аппарат для очист

ки воздуха 70 
Компрессоры 81 
Конверсия аммиака 

время 55 
интенсивность 15 
скорость 55 сл. 
степень 48, 49
температурный режим 45 сл. 

Конвертор(ы) 
общ ая характеристика 72, 82 сл., 

199 сл., 211 сл. 
показатели работы 66 
потери платины 76 
производительность 59, 60, 65, 201, 

211
размеры 200, 349, 350 
с двухступенчатым катализатором  

44
Конденсатор(ы) 

окислительного типа 258, 259 
окислов азота 325, 326 
потери платины 76 
расчет 400 сл., 415 сл.

Константа (ы) 
диссоциации азота и кислорода 20,

21
равновесия реакции 

аммиака с окисью азота 64 
образования H NO 2 и H N O 3 132
— N2O3 110, 111 
окисления аммиака 34
—  окиси азота 290, 87 сл. 
окислов азота-и H NO3 129 
полимеризации NO2 103, 104 
получения H NO3 476 
прямого синтеза N 0  22 
разложения H NO j 118, 119

скорости 
инверсии 182 
образования N 2O3 113 
окисления аммиака 38, 57, 58 
окисления окнси азота 90 сл., 98, 

122, 290, 291

Константа(ы) 
скорости 

поглощения NO2 142, 299, 300 
прямого окисления азота 23 
распада HNO2 119, 120
— N 2O5 114
реакции N 2O4 (ж ) с водными рас

творами HNO3 314 сл. 
частные, равновесия 127, 129 

Конструкционные материалы 80 
Контактное окисление аммиака 15, 33 

сл.
время 55, 56
катализаторы см. Катализаторы, 

Платина, Сетки катализаторные 
механизм 36, 37 
паро-кислородной смесью 293 
побочные реакции 79 сл. 
под давлением 64 сл., 171 
расход кислорода 49 
скорость 55 сл., 63 

Контактные яды 67 сл.
Контактный аппарат см. Конвер

тор (ы)
Контроль производства азотной кис- 

лоты 426 сл.
Контрольный фонарь 259 
Концентраторы серной кислоты 274 

сл.
Концентрирование 

азотной кислоты 
в присутствии нитратов магния 

или цинка 269, 270
--------серной кислоты 249 сл.
--------четырехокиси азота 268 сл.

непосредственной перегонкой 248 
нитрит-нитратных щелоков 183 
окислов азота 184, 185 
серной кислоты 272 сл. 

в трубах Вентури 279 сл. 
Концентрированная азотная кислота 

поглощение окислов азота 344 сл. 
производство, см. Концентрирован

ная азотная кислота, произвоя- 
ство

скорость образования 305, 306, 308,
309, 312 

требования к качеству 434 
Концентрированная азотная кислота, 

производство 
аппаратура 258 сл., 323 сл. 
в присутствии серной кислоты 255 

сл.
дробной кристаллизацией 156 
из жидких окислов азота 304
— концентрированных окислов

азота 287, 288
— четырехокиси азота 287 
многократной перегонкой 155



Концентрированная азотная кислота, 
производство 

одновременно с разбавленной азот
ной кислотой 339 сл. 

отгонкой воды 254, 255 
оценка методов 344, 345 
прямым синтезом  

из инверсионных газов 182 сл., 
333

окислением аммиака 337 сл. 
под давлением 331 сл. 
при атмосферном давлении 317 сл. 

расходные коэффициенты 311, 321,
335, 339, 341

совместно с серной кислотой с по
мощью M g (N 03)2 344, 345 

технологическая схема 318, 332, 334,
336, 340

Коррозионная стойкость металлов, 
сравнительная оценка 447

Котел-утилизатор 
напряженность 199 
прямоточный 198, 200 сл. 
работающий под давлением 212 сл.

Коэффициент (ы) 
абсорбции окислов азота 176, 177 
использования оборудования 199, 

223
объемного расширения НЫОз 467 
поглощения NO2 74,64%-ной азот

ной кислотой 310 
полезного действия см. К. п. д. 
поправочный в расчете абсорбцион

ных колонн 134, 135 
растворимости (поглощения) 

двуокиси азота 310 
окиси азота 86 

расходные см. Расходные коэффи
циенты 

ситчатых тарелок 135, 136 
скорости абсорбции окислов азота 

176, 177, 183 
теплопроводности 

воздуха 478 
окиси азота 458, 478 
растворов HNO3 466 
четырехокиси азота 460

К. п. д.
абсорбционных колонн 301 
реактора с пылевидной ЫзОз !6 
ситчатых тарелок 133, 135, 415

Критическая температура растворе
ния 107

Латунь 454

Магний 
азотнокислый 269 сл. 
гидроокись 178

Материальный баланс 
абсорбционного узла 351 сл. 
абсорционной колонны 354 сл. 
колонны при частичном испарении 

разбавленной HNO3 372 сл. 
контактного узла 348, 349 
концентрационной колонны 367 сл. 
производства разбавленной азотной 

кислоты 363 сл. 
установки непосредственного полу

чения концентрированной HNO3 
374 сл., 392, 393 

М едь 454
Метан, взаимодействие с N 0  и NO2

190
Минеральные удобрения 9

Надазотная кислота, разложение  
155

Напряженность 
котлов-утилизаторов 199 
конверторов 199 
катализатора 201 

Насадка (и) 
затопленного типа 315, 316 
колонн 159, 160 

Насос двухкамерный 321 сл.
Натр едкий 177 
Натрий

азотистокислый 
инверсия 181 сл.
определение в щелочах 426, 433 
производство 180, 181 

азотнокислый 
образование 179, 182 
определение в щелочах 432, 

433
разложение 155 

двууглекислый, определение 431,
432

углекислый, определение 431 
Никель 454
Нитрит-нитратные щелока 

анализ 431 сл.
инверсия 180 сл., 306, 333 сл, 
концентрирование 183 
получение 36, 41, 45, 178, 199 
разлож ение серной кислотой 155 

Нитрозилсерная кислота 
гидролиз 252 
получение 252, 253, 281 

Нитрозные газы см. также Окислы 
азота 

абсорбЦ|1Я 161 
адсорбция 184 сл. 
закалка 28 сл.
использование тепла 82, 106 
концентрация 292 
концентрирование 184, 185 
окисление 120, 121, 130, 168 сл.



Нитрозиые газы
плотность растворов в азотной кис

лоте 298
поглощение 98% -ной азотной кис

лотой 300 
получение 26, 27, 52, 317 сл. 
равновесный состав 105, 130 сл. 
растворимость в азотной кислоте

297, 298 
содерж ание кислорода 102
— окиси азота 24 
состав 46, 47, 99, 101, 102, 293 
удаление реакционной воды 288,

289
Номограмма определения 

скорости окисления N 0  94 
соотношения N 0  и NOj над рас

творами H NO 3 128, 129

Окисление 
азотной кислоты перекисью водоро

да 155
аммиака см. также Контактное 

окисление аммиака 
воздухом 49, 50, 73 
катализаторы 35 сл., см. также 

Платина, Сетки катализаториые 
кислородо-воздуш ной смесью 71 
кислородом 51, 72, 73 
механизм 36, 37
пределы взрываемости смесей 52 

сл.
скорость 55 сл,, 63 
температурный режим 45 сл. 
энергия активации 90, 91 

окиси азота 
кислородом 51
парами азотной кислоты 98, 99,

290 сл.
Окислительная башня 223, 324 сл. 

расчет 376 сл., 395 сл.
Окислы азота см. такж е Нитрозиые 

газы
абсорбция см. Абсорбция окислов 

азота
адсорбция см. Адсорбция окислов 

азота
взаимодействие с водой 116, 126
-------- растворами HNO3 129
влияние на концентрацию HNO3

168
-------- число тарелок 169, 170
выделение из растворов азотной 

кислоты 301 с л. 
выход при окислении аммиака 46 
гетерогенное окисление 98, 99 
давление паров 107, 472 сл. 
двуокись см. Двуокись азота  
жидкие, получение 292 сл. 
закалка 28 сл.

Окислы азота 
закись см. Закись азота 
каталитическое разложение 188 сл. 
каталитическое восстановление 190 

сл.
концентрирование 184, 185 
коэффициент скорости абсорбции

183
образование 39, 85 
окисление азотной кислотой 429 
окись см. Окись азота 
определение содержания 168 
парциальное давление 294, 295, 302, 

303
перекись 114
переработка в азотную кислоту 

116 сл., 182 сл., 333 
поглощение щелочными раствора

ми 174 сл. 
получение

в ударных трубках 26 
дуговым способом 12, 13 
контактным окислением аммиака 

13 сл.
окислением азота в высокочас

тотном разряде 16 
плазменный способ 26 сл. 
регенеративный способ 24, 25 
с использованием ракетных дви
гателей 25, 26
хемоядериым способом 16, 17 

прямой синтез с применением кис
лорода 236 сл. 

пятиокись см. Пятнокись азота 
равновесная концентрация 28 
скорость абсорбции 122, 123, 139, 

140
— поглощения 176, 177 
содерж ание  

в автоклавной смеси 436, 437 
в отходящих газах 188 
в парах 302 

способы улавливания 174 сл. 
степень конденсации, расчет 293, 

294
температура замерзания 295, 296 
термодинамические характеристи

ки 85, 115, 475 
трехокись см. Трехокись азота 
физико-химические и токсические 

свойства 443, 442 
хранение и перевозка 304 
четырехокись см. Четырехокись 

азота 
Окись азота 

абсорбция щелочными растворами  
176 сл.

взаимодействие с HNO3 289 
влияние очистки газа на выход 

70

т



Окись азота 
восстановление на древесном угле 

или коксе 190, 191 
выделение из газов 310 
выход 44, 60, 64, 66 

влияние скорости газа 59
— напряженности катализатора 

61
— времени контактирования 65 

вязкость 478
гетерогенное окисление азотной 

кислотой 121, 290 сл. 
гомогенное окисление 87 сл., 289 
закалка 28, 29
коэффициент теплопроводности 

458, 579
определение содержания в отходя

щих газах 428, 429 
оптимальная концентрация 102 
получение 

окислением аммиака 33 сл. 
при разложении HNOj 119 сл. 
прямым синтезом из воздуха  

19 сл., 234 сл. 
равновесная концентрация 20 сл., 

28, 79 
растворимость 

в азотной кислоте 87, 309, 310 
в воде 458
в серной кислоте 458 

скорость окисления 90 сл., 98 сл., 
102

термодинамическая устойчивость 85 
физико-химические и токсические 

свойства 86, 443 
энтальпия 481 

Окись углерода 480 
Оптимальная скорость газового по

тока 61
Оптимальные условия прямого син

теза N 0  28 
Отходящие газы. обезвреживание 

174 сл., 239 
Очистка газов 68 сл., 174 сл.

Паронит 456
Парциальное давление паров 

азотной кислоты 461 сл. 
над растворами окислов азота в 

HNO3 472 сл.
Перекись азота 114 
Печь для окисления азота 23, 24 
Плазма 26 
Плазмотрон 26, 27 
Пластические массы 453, 454 
Платина 39 сл. 

в катализаторных сетках см. Сет
ки катализаторные 

механизм действия 36, 37 
наносные катализаторы 190, 191

Платина 39 сл. 
отравление и регенерация 67 сл. 
потери 66, 67, 74 сл. 
пыль, размеры частиц 76 
температура окисления 45 
улавливание 77, 78 

Плотность 
азотной кислоты 147, 148, 150, 154 
орошения 179, 316 
пятиокиси азота 114 
растворов 

азотной кислоты 460, 461 
окислов азота в азотной кислоте

298, 468 сл. 
четырехокиси азота 106 

Поверхностное натяжение 
растворов азотной кислоты 467 

четырехокиси азота 459 
Подогреватели воздуха 201 сл. 213 

сл.
удельная поверхность 223 

Поролитовый фильтр 198 
производительность 199 

Пределы взрываемости аммиачно
воздушных смесей 52 сл. 

Предельно-допустимое содерж ание  
веществ в воздухе 174, 443 

Природный газ, взаимодействие с N 0  
и NO2 190 

Производительность 
агрегатов производства HNO3 И 6 
конверторов 59, 60, 65 

Прокладочные материалы 455, 456 
Пятиокись азота 

термодинамическая устойчивость 
85

физико-химические и термодинами
ческие свойства 113 сл.

Разбавленная азотная кислота 
калькуляция себестоимости 423 сл. 
механизм образования 142, 143 
поглощение окислов азота 116, 117 
производство, см. Разбавленная  

азотная кислота, производство  
требования к качеству 434 

Разбавленная азотная кислота, про
изводство  

аппаратура 200 сл., 210 сл., 224 сл. 
капиталовложения 199 
комбинированный способ 222 сл. 
по способу Кюльма)Ш 227 сл. 
под давлением 6—8 ат без потреб

ления энергии 219 сл. 
под давлением 2,5—5,5 ат 231 сл. 
при атмосферном давлении 156 сл., 

196 сл.
при повышенном давлении 207 сл., 

234, 235



Разбавленная азотная кислота, про
изводство 

прямым синтезом из воздуха 235 
сл., 306, 307 

расходные коэффициенты 200, 210, 
224, 236, 254, 341, 335 

совместно с концентрированной 
H N 03 339 сл.

— с H2SO 4 281 сл.
схема автоматизации 240 сл., 265 

сл.
технико-экономические показатели 

199
технологические схемы 197, 207, 

220, 222, 228, 234, 255 
Растворимость 

двуокиси азота в азотной кислоте 
154, 296, 297, 299 

окиси азота
в азотной кислоте 87
— воде 458
— серной кислоте 458 

трехокиси азота в воде 109 
четырехокиси азота в воде 107,

108 
Р асход  

воды на 1 т H NO 3 166 
электроэнергии 

в производстве азотной кислоты 
165, 166, 200, 210

— плазменной струе 29, 30
— электродуговых установках 29 
при получении окислов азота 15,

16, 28, 29 
Расходны е коэффициенты  

кислорода в производстве концен
трированной, H N O 3 311 

концентрирования азотной кислоты 
в присутствии H2SO 4 252

— серной кислоты 274, 281 
одновременного получения разбав

ленной и концентрированной 
H NO 3 341

предварительного концентрирова
ния H NO 3 254 

при окислении аммиака кислород- 
но-паровой смесью 339 

п,роизводства азотной кислоты 
из инверсионных газов 335
— нитрозных газов 321
при атмосферном давлении 200, 

210, 224 
прямого синтеза HNO3 236 
совместного производства HNO3 н 

H2SO 4 283 
Расчет(ы ) 

абсорбционной колонны 134, 135, 
354 сл.

абсорбционного узла 347 сл. 
автоклава 389 сл.

Расчет(ы) 
барботажных поглотительных ко

лонн ,134
башен щелочной абсорбции 361 сл. 
времени окисления N 0  143, 144 
высоты выхлопной трубы 193 
доокислителя 380, 397 

количества прореагировавшего 
аммиака 62, 63 

конденсатора окислов азота 400 сл., 
415 сл.

концентрационной колонны для со
вместного получения HNO3 и 
H2SO4 367 сл. 

коэффициентов теплопередачи 405, 
407 сл., 410 сл., 417 сл., 421 сл. 

к. п. д.
реактора с пылевидной UsOs 16 
ситчатых тарелок 133, 135, 415 

напряженности катализатора 63 
окислительных башен 376 сл., 395 сл. 
отбелочной колонны 390 сл., 399, 

400
поглотительных башен 384, 398, 399 
промывной башни 386 сл. 
равновесной концентрации N2O3 

110 сл.
равновесного состава окислов азо 

та над HNO3 130 сл. 
ситчатых тарелок 137 сл. 
скорости окисления N 0  89, 92, 93, 

139 сл.
~  гетерогенного разложения N 0  

189, 190 
состава газа 111, 112 
состава фаз 414, 415 
степени диссоциации N2O4 104, 105
— конденсации окислов азота 293,

294
— окисления N 0  88 сл. 
удельного адсорбционного объема

колонны 146, 147 
установки непосредственного по

лучения концентрированной 
HNO3 374 

холодильников 374 сл., 382 сл., 394, 
395, 397 сл., 402 сл., 421 сл. 

числа тарелок отбелочной колонны 
413 сл.

Реактор тарельчатого или ситчатого 
типа 316, 317 

Реакционный объем аппарата 
влияние состава нитрозного газа  

102
зависимость от давления и степени 

абсорбции 145, 146 
расчет 100, 101 

Регулятор ЭМД-237 266 
Режим работы четырехкамерного 

концентратора 277



Свинец 454
Себестоимость 1 т HNO3 167 

способы снижения 175 
Серная кислота 

анализ 439 сл.
влияние па работу концентрацион

ной колонны 263 
денитрация 253, 254 
диаграмма кипения 272 
концентрирование 

в трубах Вентури 279 сл. 
путем упаривания 272 сл, 

коррозионная активность 448 
поглощение окислов азота 174, 175,

184
применение для концентрирования 

HNO3 249 сл. 
производство совместно с HNO3 

170, 171, 281 сл. 
физико-химические и токсические 

свойства 442, 443 
Сетки катализаторные 

активирование 41 
время конверсии 59 
замена 79 
отравление 67
платинородиевые 42, 48, 49, 65, 68 
потери 72 сл.
предельная степень превращения 

МНз 58
продолжительность работы 78, 79 
разогрев 48, 49 
регенерация 70, 71 
свободный объем 56 
характеристика 39 сл., 80 

Силикагель 
адсорбент N 0  и NO2 175, 239 
адсорбционная емкость 185 
катализатор окисления N 0  98 
марки ACM 240 
потери 240 

Скорость
абсорбции окислов азота 

азотной кислотой 133 сл., 140, 
141, 299

азотной кислотой и водой 139, 
144, 145

на ситчатых тарелках 136 сл. 
растворами карбоната аммония 

183
—  щелочей 176 сл. 
расчет 122
способы увеличения 180 

адсорбции нитрозного газа 185 сл. 
взаимодействия NO2 и Н2О 313 
восстановления окиси азота 190

191
движения молекул О2, N2 и NH 3 

81
денитрации серной кислоты 253

Скорость 
диссоциации NO2 90 
инверсии нитрит-нитратных щ ело

ков 182
линейная окислов азота, влияние 

на окисление 121 
образования азотной кислоты 

из окислов азота 310 
из четырехокиси азота и воды 

312
окисления окиси азота 89, 91, 121, 

179, 180, 290, 291 
поглощения кислорода в автоклав

ном процессе 308, 309 
потока очищаемого воздуха 68 
псевдоожижения 185 
разложения  

азотистой кислоты 119, 120 
азотной кислоты 155 
нитрита аммония 183 
окислов азота 189, 190 

реакции прямого синтеза HNO3 
305, 306, 308, 309 

удаления окислов азота из раство
ров азотной кислоты 304 

Смеситель 
аммиачно-воздушной смеси 81 
воды, жидких окислов азота и 

азотной кислоты 328
— совмещенный с фильтром 210, 

211 
Состав

жидких слоев в системе 
HNO3— N2O4 299 

паров
над водными растворами HNO3 

465
— растворами окислов азота в 

HNO3 302 сл.
— смесью H N 03- H 20 - Z n ( N 03)2

270
_  _  HN03-Ha0-Mg(N03)2

271
— 68—98% -ной азотной кислотой

291
при паро-кислородном окислении 

аммиака 292, 293
Сталь 

марки ЭИ-654 331
нержавеющ ие и жаростойкие 448 

с л., 453
углеродистая 204, 447, 448, 453 

Степень 
абсорбции  

в системах, работающих при ат
мосферном давлении 175 

двуокиси азота раствором HNOs 
130

окислов азота 165, 300, 301 
адсорбции окислов азота 187



Степень
десорбции двуокиси азота из сили

кагеля 187 
диссоциации N j04 105, 106, 294,

296 
конверсии 

аммиака 40 сл., 48, 50, 59, 61, 
62, 65. 71 

аммиачно-кислородо-воздушной  
смеси 72 

определение 426 сл. 
конденсации 

двуокиси азота 296 
окислов азота 293, 294 

окисления N 0  в абсорбционной ко
лонне 122 

очистки
аммиачно-воздушной смеси 69 
отходящего газа на силикагеле 237 

полимеризации 
двуокиси азота 295 
нитрозного газа 105 

превращения 
воды в азотную кислоту 313 
двуокиси азота в азотную кисло

ту 125, 126, 129 
улавливания H2SO 4 шлаком 278

Температура 
в автоклаве при прямом синтезе 

H NO 3 306, 307 
зажигания катализатора 209 
замерзания окислов азота 295, 296 
кипения растворов окислов азота 

в азотной кислоте 302 
Температурный режим установки кон

центрирования серной кислоты 
274

Тепловой баланс 
абсорбционного узла 353, 354 
абсорбционной колонны 360, 361 
колонны для совместного получе

ния H NO 3 и H2SO 4 367 сл.
— при частичном испарении раз

бавленной H N O 3 372 сл. 
контактного узла 350, 351 
установки для непрерывного полу

чения концентрированной 
H N O 3 394 сл., 402 

Теплоемкость 
азотной кислоты 148, 153 
воздуха 478 
двуокиси азота 458 
растворов азотной кислоты 466 
четырехокиси азота 106, 459 

Теплообменник, потери платины 76 
Теплопроводность H N O 3 150, 154 
Теплота дифференциальная раство

рения NO 2 в H N O 3 154

Теплота 
испарения 

азотной кислоты 149 
пятиокиси азота 114 
четырехокиси азота 106 

образования 
азотной кислоты 149 
двуокиси азота 106 
пятиокиси азота 114 
четырехокиси азота 106 

плавления 
азотной кислоты 149 
пятиокиси азота 114 

разбавления. азотной кислоты 149, 
153

растворения жидкой N2O4 в рас
творах NO2 + HNO3 472 

Техника безопасности в производ
стве азотной кислоты 442 сл. 

Технико-экономические показатели  
агрегата ГТТ-3 217, 218 
комбинированного способа получе

ния разбавленной HNO3 223 
переработки аммиака в селитру 

245 сл.
производства HNO3 из синтетиче

ского аммиака 17 
системы, работающей при атмо

сферном давлении 199
------------- 2,5—5,5 ат 234

совместного производства HNO3 и 
H2SO 4 283 

трехкамерного концентратора 277 
установки 

с трубой Вентури 281 
фирмы «Кюльман» 231 

хемоядерного способа получения 
азотной кислоты 17 

Технологическая схема 
абсорбции окислов азота 168,

169
автоматизации контактного агрега

та 241
— концентрирования азотной кис

лоты 267
капельного концентрирования сер

ной кислоты 280 
каталитической очистки отходящих 

газов 191, 192 
конверсионного отделения 82 
концентрирования азотной кислоты 

в присутствии H2SO 4 256 
концентрирования серной кислоты 

273
очистки отходящих газов на сили

кагеле 238 
получения разбавленной HNO3 

без подвода энергии 220, 239 
комбинированным способом 222, 

228 сл.



Технологическая схема  
получения разбавленной HNO3 

под давлением 207 сл. 
при атмосферном давлении 197 

предварительного концентрирова
ния 255

принципиальная обогащения нит- 
розных газов 184, 185 

прямого синтеза 
азотной кислоты 235 
окислов азота 236 

совместного производства азотной 
и серной кислот 282, 284 

установки непрерывной инверсии 
щелоков 181 

Торф, адсорбция окислов азота 187, 
188

Торфо-азотиое удобрение 188 
Трехокнсь азота 

взаимодействие 
с водой 116, 123

— серной кислотой 252, 284 
давление паров 108, 109, 295 
коэффициент скорости абсорбции

183
образование 85, 108 
поглощение щелочными раствора

ми 176, 177 
равновесная концентрация 110, 111, 

113
растворимость в воде 109 
содержание в смеси окислов 109, 

ПО
термодинамическая устойчивость 

85
— характеристика 115 

Трубы Вентури 279 сл.
Туман серной кислоты, улавливание

276 сл.
Турбокомпрессоры 226, 227

Углеродистая сталь 204, 447, 448, 453 
Удельный объем абсорбционной ко

лонны 145, 146, 161, 183, 188 
Удельный окислительный объем 319 
Улавливание сернокислотного тума

на 276 сл.
Ультразвуковой метод разложения 

азотистой кислоты 311 
Установка(и) 

для очистки воздуха 69, 70 
плазменного реактора 26 
с использованием тепла горючих 

газов 24
синтеза азотной кислоты под дав

лением 10 ат, 30 сл.
— окиси азота 25, 29

Ферросилиций 451, 453
Фильтр (ы) 

для очистки газа 68 
картонный 200 
поролитовый 69, 198, 199 

совмещенный со смесителем 210, 
211

с насадкой из стекловолокна 279
Фосфорная кислота 249
Фторопласты 454 сл.

Холодильники 
газовые 202, 203, 323, 324 

поверхность 199 
кислотные 204, 205 

поверхность 199 
конденсаторы 213, 215, 216, 324, 

325
пластинчатый 147 

концентрированной H2SO 4 279 
расчет 374 сл., 382 сл., 394, 395, 

397 сл., 402 сл., 421 сл.
Хромоцикелевые сплавы 81

Цинк азотнокислый 269 сл.

Четырехокись азота 
абсорбция азотной кислотой 301 
взаимодействие  

с азотной кислотой 312, 313
— водой 116, 269, 305 

влияние соотношения N 2O4 : Н2О 
на синтез HNO3 307, 308 

выделение из нитрозпых газов 
конденсацией 292 сл. 
растворением в HNO3 296 сл. 

вязкость 459
давление паров 108, 294, 297 
диссоциация 103, 105, 107 
коэффициент диффузии 116 
образование 86, 102 
поверхностное натяжение 459 
степень диссоциации 104, 105 

расчет 294, 296 
степень конденсации 293 
строение 117 
теплопроводность 460 
теплота растворения 472 
термодинамическая устойчивость 

85
— характеристика 115 
удельная теплоемкость 459 
физико-химические свойства 102, 

103, 106
чистая, производство 343, 344

Щ елочное поглощение окислов азота  
174 сл.



Эксплуатационные расходы в произ
водстве концентрированной 
HNO3 345 

Электропроводность H NO 3 153 
Электрофильтры 277 сл.
Энергия активации при адсорбции 

окислов азота таблетками СаО 
188

Энергия активации реакции окисле
ния N 0  90, 91 

Энтальпия 
в системе HNO3—Н2О 467 
газов и паров 479, 480 
растворов окислов азота в HNO3 

475



1 И З Д А Т Е Л Ь С Т В О  « Х И М И Я »  

f РУМЯНЦЕВ о.  в.
ГОТОВИТСЯ Оборудование цехов синтеза

f высокого давления
 ̂ в азотной промышленности

25 л., ц. t р. 08 к. в пер.

В книге кратко изложены физико-хи
мические основы процессов синтеза ам 
миака, карбамида, спиртов, описаны про
мышленные схемы их производства. 
Основное внимание уделено аппаратур
ному оформлению этих процессов — дан 
подробный анализ типов, устройства и 
конструкций насадок колонн синтеза, рас
смотрены конденсационно-сепарационная 
аппаратура, конструкции и основные узлы 
сосудов, циркуляционных компрессоров 
и насосов высокого давления. Показаны 
методы технологических, тепловых и ме
ханических расчетов описываемого обо
рудования.

Книга предназначена в качестве учеб
ного пособия для студентов химико-тех
нологических вузов и факультетов, спе
циализирующихся в области процессов 
и аппаратов химических производств, тех
нологии связанного азота и химическо
го аппаратуростроения. Она представит 
такж е большой интерес для широкого 
круга инженерно-технических работни
ков химической и смежных с ней отрас
лей промышленности.

Предварительные заказы  на книгу  мож
но оформить в магазинах, распространяю'  
щих научно-техническую литературу.



И З Д А Т Е Л Ь С Т В О  « Х И М И Я »

Б Е Р К М А Н  Б. Е.

ГОТОВИТСЯ Основы технологического проектирова- 
к ВЫПУСКУ ния производств органического синтеза 
В 1970 г. 23,5 л., ц. 1 р. 45 к. в пер.

В книге рассмотрена методика техноло
гического проектирования производств 
органических продуктов, показаны после
довательность и содержание работы про- 
ектанта-технолога, начиная с предпроект- 
ных исследований и кончая разработкой 
рабочих чертежей и пуском спроектиро
ванного объекта. Сделаны попытки вы 
явить критерии оценок проекта, надежно
сти принятых решений, выбора оптималь
ных схем и оборудования. Освещены 
некоторые вопросы экономики произ
водств и механизации трудоемких про
цессов.

Книга предназначена для широкого 
круга инженерно-технических работников 
проектных организаций, конструкторских 
бюро, предприятий химической, нефтехи
мической и смежных отраслей промыш
ленности, а такж е может служить учеб
ным пособием для студентов вузов.

'Is- Предварительные заказы  на книгу
можно оформить в магазинах, распрост
раняющ их научно-техническую литера
туру.


