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ПРЕДИСЛОВИЕ

В подготовке инженеров-механиков и инженеров-технологов для хи
мической и смежных с ней отраслей промышленности важное место 
занимает изучение дисциплин химико-технологического цикла, таких, 
как «Общая химическая технология» и «Процессы и аппараты химиче
ской технологии», формирующих технологическое мировоззрение 
специалистов. Грамотное выполнение работы по разработке техноло
гических процесов, проектированию, конструированию и эксплуата
ции химического оборудования невозможно без знания основ теории 
химических процессов и реакторов, принципов рационального исполь
зования сырьевых и топливно-энергетических ресурсов, без учета за
дач охраны окружающей среды. Все перечисленные вопросы рассмат
риваются в этой книге.

Во втором издании учебника уделено большее внимание вопросам 
сырьевой и энергетической базы химической промышленности, комп
лексного и рационального использования сырья и энергии, дополни
тельно включены материалы по энерготехнологическим установкам, 
расширены разделы по охране окружающей среды.

Существенной переработке подвергнуты главы 2, 4, 5, 7, 11, 12, 
14, 18, в которые внесены изменения и дополнения. При подготовке 
рукописи были учтены замечания и пожелания, высказанные в про
цессе обсуждения первого издания. Многие главы дополнены приме
рами, каждая глава заканчивается вопросами и упражнениями для са
мостоятельной работы студентов.

Авторы благодарны чл.-кор. АН СССР П. Г. Романкову, акад. 
АН УССР В. И. Атрощенко, профессорам В. С. Бескову и И. П. Мухле- 
нову за конструктивные советы, высказанные в опубликованных ими 
рецензиях, рецензентам 1-го и 2-го изданий — профессорам Л. Я- Тере
щенко, В. А. Ш орманову, Л. Л . Товажнянскому, а также всем 
коллегам, приславшим свои замечания и предложения. При написа
нии учебника авторами использован многолетний опыт чтения лекций 
в Московском институте химического машиностроения. Замечания и 
пожелания студентов и аспирантов этого института такж е нашли 
отражение при подготовке 2-го издания.

Авторы



ВВЕДЕНИЕ

§ 1. Химическая технология как наука

Под технологией в широком значении этого слова понимают научное 
описание методов и средств производства в какой-то отрасли промыш
ленности. Например, методы и средства обработки металлов состав
ляют предмет технологии металлов, методы и средства изготовления 
машин и аппаратов - предмет технологии машиностроения. Процес
сы механической технологии основаны преимущественно на механиче
ском воздействии, изменяющем внешний вид или физические свойства 
обрабатываемых веществ, но не влияющем на их химический состав. 
Процессы химической технологии включают химическую переработку 
сырья, основанную на сложных по своей природе химических и физико
химических явлениях.

Химическая технология — наука о наиболее экономичных и экологически 
обоснованных методах химической переработки сырых природных материалов 
в предметы потребления и средства производства.

Великий русский ученый Д . И. Менделеев так определял разли
чия между химической и механической технологией: «... начинаясь с 
подражания, всякое механически-фабричное дело может совершенст
воваться в своих даже самых основных принципах, если есть только 
внимательность и желание, но при этом одном, без предварительного 
знания, прогресс химических заводов немыслим, не существует и су
ществовать, наверно, никогда не будет... Все это зависит от того, что 
химические превращения ... закрыты, молекулярны, невидимы в сво
ем механизме и требуют для сознательного обладания ими такого зна
комства с ними, какое возможно для видимых механических изменений, 
иначе деятель будет просто слеп для той механики, которая нужна на 
химическом заводе»*.

Современная химическая технология, используя достижения ес
тественных и технических наук, изучает и разрабатывает совокупность 
физических и химических процессов, машин и аппаратов, оптималь
ные пути осуществления этих процессов и управления ими при про
мышленном производстве различных веществ, продуктов, материалов, 
изделий.

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

• М е н д е л е е в  Д .  И. Соч. Л . — М ., И зд -в о  А Н  СССР, 1950. Т. 20. С. 26
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химическая кинетика, но в то же время не просто повторяет, а разви
вает закономерности этих наук в приложении к крупномасштабным 
промышленным процессам. Выдающийся физико-химик, много сде
лавший для развития химической технологии, академик Д. П. Конова
лов считал одной из главных задач химической технологии, отличаю
щих ее предмет от чистой химии, «установление наивыгоднейшего хода 
операции и проектирование ему соответствующих заводских приборов 
и вспомогательных механических устройств» *. Поэтому химиче
ская технология немыслима без тесной связи с экономикой, физикой, 
математикой, кибернетикой, прикладной механикой, другими техни
ческими науками.

Химическая технология на заре своего существования была нау
кой по преимуществу описательной. Многие первые учебники и руко
водства по технологии служили энциклопедиями известных в то время 
технологических процессов. Развитие науки и промышленности при
вело к значительному росту числа химических производств. Н апри
мер, сейчас только на основе нефти производят около 80 тыс. разных 
химических продуктов. Рост химического производства, с одной 
стороны, и развитие химических и технических наук - с другой, поз
волили разработать теоретические основы химико-технологических 
процессов.

По мере развития химической промышленности содержание хими
ческой технологии обогащалось новыми сведениями, новыми законо
мерностями, новыми обобщениями. В химической технологии произош
ло выделение самостоятельных научных дисциплин, таких, как про
цессы и аппараты химической технологии, общая химическая техноло
гия, автоматизация и моделирование химико-технологических про
цессов и др.

Значительный прогресс в химической технологии в последние годы 
связан с применением современных вычислительных средств для ре
шения теоретических и прикладных задач. Применение вычислитель
ной техники не только позволило ставить и решать сложные задачи, 
но и обогатило химическую технологию новыми подходами к их реше
нию, связанными с математическим моделированием и системными 
исследованиями. Появилось и успешно развивается новое направле
ние в химической технологии — кибернетика химико-технологиче- 
ских процессов.

Развитие химической технологии как науки неотделимо от ее прак
тических приложений. За последние десятилетия химическая промыш
ленность уверенно вошла в число ведущих отраслей материального 
производства. Новые открытия и технологические разработки быст
ро становятся достоянием практики, тесно связывают науку с произ
водством, и эта взаимная связь позволяет более рационально исполь
зовать сырье и топливно-энергетические ресурсы, создавать новые

* К о н о в а л о в  Д .  П. Материалы и процессы химической технологии 
Л .: Гос. изд-во, 1924 Ч. I, с 4.



безотходные производства, в которых химико-технологические про
цессы протекают с высокими скоростями в оптимальных условиях, с 
получением продуктов высокого качества.

§ 2. Краткие сведения по истории развития 
химической технологии

История химической технологии неотделима от истории развития химичес
кой промышленности. Вначале химическая технология, возникшая с появлением 
первых химических промыслов, была чисто описательным разделом приклад
ной химии.

Возникновение в Европе мануфактур и промыслов по получению основных 
химических продуктов следует отнести к XV в., когда стали появляться  мелкие 
специализированные производства кислот, щелочей и солей, различных фарма
цевтических препаратов и некоторых органических веществ. В России собствен
но химическими производствами, получившими развитие в конце XVI — нача
ле X VII в., было изготовление красок, селитры, порохов, а такж е получение 
соды и серной кислоты.

Во второй половине X V III  в. началось выделение технологии в специальную 
отрасль знаний, закладывались основы химической технологии как  науки и 
учебной дисциплины. Впервые в этом понимании термин «технология» был упо
треблен в 1772 г. профессором Гёттингенского университета И. Бекманом, ко
торый издал и первые комплексные труды, освещающие технику многих хими
ческих производств и явившиеся одновременно первым учебником по химичес
кой технологии. В 1795 г. в Германии появился двухтомный курс И. Ф. Гмели- 
на «Руководство по технической химии», изданный в 1803 г. в русском переводе
В. М. Севергина под названием «Химические основания ремесел и заводов».

Химическая технология в конце X V III  в. стала обязательной учебной дис
циплиной в университетах, в высших технических учебных заведениях стран 
Европы, в училищах коммерческого и технического профиля в России.

В 1803 г. в Российской Академии н ау к  была учреждена кафедра химической 
технологии. С 1804 г. в Санкт-Петербурге стал издаваться «Технологический 
ж урнал , или собрание сочинений, относящихся до технологии». В эти же годы 
начинается и преподавание химической технологии в высших учебных заведе
ниях России.

Профессор Московского университета И. А. Двигубский, издавший в 1807— 
1808 гг. первый русский учебник по химической технологии «Начальные ос
нования технологии, или краткое показание работ на заводах и ф абриках про
изводимых», пишет в предисловии к этой книге: «В наше время во всех почти 
хорошо учрежденных училищах преподают технологию, или науку о ремеслах, 
заводах и фабриках, чтобы посвятившие себя наукам, обозрев вместе и весь 
к р уг  технологии, могли...  теоретическими своими знаниями способствовать рас
пространению и усовершенствованию ремесел, заводов и фабрик, необходимых 
к  умножению общественного достояния».

В 1828 г. проф. Ф. А. Денисовым был издан учебник «Пространное руко
водство к общей технологии, или к познанию всех работ, средств, орудий и ма
шин, употребляемых в разных технических искусствах». Этот учебник явился 
прообразом современных курсов общей химической технологии, а такж е про
цессов и аппаратов химической технологии. В нем сделана попытка не просто 
описать существующие химические производства, но и выделить типовые про
цессы технологии.

Крупный вклад в развитие химической технологии к а к  самостоятельной на
учной дисциплины внес проф. П. А. Ильенков, издавший в 1851 г. «Курс хими
ческой технологии» — своего рода энциклопедию всех существовавших к тому 
времени крупных химических производств.

Появление в X IX  в. в странах Западной Европы и в России большого числа 
учебников, руководств и научных исследований по химической технологии спо
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еобствовало бы стр ом у  ро ст у  хим ического  п р оизв одства  и вместе с  тем р а зв и ти ю  
научны х о с н о в  хим ической  т ех н о л о г и и .  М о ж н о  н азвать  л иш ь  н екотор ы е к р у п 
ные собы тия в истории р азвития  химической промы ш ленности.

В 1748 г. в Б ир м и н гем е (А нгл ия)  был п остроен  первый н е бол ь ш ой  за в о д  
по п р о и зв о д ст ву  сер н о й  кислоты в свинцовы х к ам ер ах  (начало к ам ер н ого  с п о 
с оба) .  В 1805— 1810 гг. к ам ерное  п р оизв одство  сер н о й  кислоты п о л у ч и л о  ш и 
рокое р азв ити е  в Англии  и во Ф р ан ци и .  В 1804 г. начал работать первы й с е р н о 
кислотный за в о д  в Р о с с и и ,  в 1820 г. —  в Герм ании.

В 178 7 — 1789 гг. Н .  Л еб л а н  ра зр а б о т а л  первый промы ш ленны й сп особ  
п олу ч ен и я  соды . В св язи  с больш им сп росом  на с о д у  со стороны  стек ольн ого  
п р о и зв о д ст ва ,  п р оизводства  едкого  натра и д р у г и х  отр а слей  пром ы ш ленности  
с п особ  Л е б л а н а  п ол уч и л  очен ь  ш ирокое р а сп р о стр а н ен и е  (первый б о л ь ш ой  с о д о 
вый за в о д  по с п о с о б у  Л е б л а н а  построен в А нглии  в 1823 г .) .  В 1861 г. был р а з 
работан  аммиачный метод  п олу ч ен и я  соды  (метод С ольве) .

В о  второй половин е  X I X  в. ш ироко развиваю тся  и с сл е до в а н и я  в области  
к атализа ,  п о зв о л и вш и е  о сущ ес тв и ть  в п р ом ы ш ленном  масш табе м ногие  хи м и ч е с 
кие п роцессы . Так, в 7 0 -х  годах  X I X  в. был р азр аботан  контактный метод п о 
л у ч ени я  сер н ой  кислоты, а в 1886 г. о р г а н и з о в а н о  ее  пром ы ш л енное  п р о и зв о д с т 
во по этом у  м е тоду .

В н е д р е н и е  гетерогенного  катализа  в орга н и ч еск и й  с и н т е з  зн а м е н о в а л о  н а 
чало нового п ер иода  в истории ор га н и ч еск о й  х и м и и .  В первы е д еся тил етия  X X  в. 
ш и рокое  р а зв и т и е  получ и ли  синтезы  на о сн о в е  у г л е в о д о р о до в  и о к с и д а  у г л е р о д а .  
Работы  в обл асти  гетероген н ого  к атал иза  дали  в о зм о ж н о с ть  о сущ ес тв и ть
С. В . Л е б е д е в у  промышленны й си нтез  к ау ч у к а .

Б о л ь ш о е  зн а ч ен и е  д л я  реш ения а к ту а л ь н ы х  задач  хи м ической  техн ологии  
имели теор етич ески е  и эк сп ер и м ен тал ьн ы е и ссле дов ан ия  в обл асти  химической  
тер м о д и на м ик и .  Б ол ьш и н ство  из них имело четкую  т е х н о л о г и ч е с к у ю  н апр ав 
л ен н о ст ь .  Среди этих работ  н еобходим о отметить тр у ды  Л е  Ш ателье, Н ер н ста  и 
Г абера ,  п освя щ ен н ы е с и н т е з у  аммиака из азота  и во до р о д а .  С о зд а н и е  в 1912 г. 
п р ом ы ш ленной  у стан овк и  синтеза  амм иака под д а в л ен и е м  зн а м е н о в а л о  собой  
р е в о л ю ц и ю  в р азвитии  хим ической  п р о м ы ш л ен н о с ти ,  п о л о ж и л о  н ачало пром ы ш 
ленны м хим ическим  п р оцессам  с  п ри м ен ен и ем  вы сокого  д а в л е н и я .

В с е р е д и н е  X I X  столети я  п осле  ш и р о ко г о  р азвития  работ  Ю. Л и б и х а  в о б 
ласти а гро х и м и и  п ояв и лась  новая о т р а с л ь  хи м ической  п р ом ы ш ленности  —  п р о 
изводство  м инеральны х у д о б р е н и й ,  без  р а зу м н о г о  прим енения к оторы х в наш е  
время н е в о з м о ж н о  было бы решать задачи  о б есп еч ен и я  н аселени я  З ем л и  п р о д о 
вольствием.

Т е х н о л о ги ч е с к и м  п р и л о ж ен и ем  т е о р е т и ч е с к и х  работ в обл асти  цепны х р е а к 
ций в 3 0 — 50-е  годы X X  в. (Н .  Н .  С ем енов  и др  ) явилась дета ль н а я  разр а б о т к а  
п р о ц есс о в  си нтеза  п ол и эти л ен а  вы сокого д а в л е н и я ,  п о л и с т и р о л а ,  п о л и в и н и л 
х л о р и д а  и д р .  П р о и з в о д ст в о  п л асти ч еск их  м асс ,  си нтети ч еск их  см ол  и и с к у с с т 
венных волокон откры ло  новую  эр у  в п о л уч ен и и  материалов с задан ны м и  с в о й 
ствами.

В с о з д а н и е  отечественной  хи м ической  пром ы ш л енности  и р а зв и т и е  т е х н о л о 
гических н а у к  внесли вклад  м ногие р у с с к и е  и со в етски е  ученые и и нж ен еры  
Т р у д н о  п ер еоце ни ть  р о л ь  ряда  к р у п н е й ш и х  учены х д о р е в о л ю ц и о н н о й  Р о сси и ,  
п р е ж д е  всего М. В . Л о м о н о со в а  (1711 —  1765) и Д .  И. М ен делеева  (1 8 3 4 — 1907) .  
а т а к ж е  Н. Н. З и н и н а  (1 8 1 2 — 1880), А. М. Б у тл е р о в а  (1 8 2 8  — 1886),  А. К. К р у п с 
кого ( 1 8 4 5 — 1911),  В. В . М арк овн и кова  ( 1 8 3 8 — 1904),  И .  И. А н д р е ев а  (1880  — 
1919) и м н огих  д р у г и х .

О к тя б р ь ск а я  р ев о л ю ц и я  откры ла  п р акти ч еск и  н еограниченны е в озм ож ности  
д л я  р а зв и т и я  хи м и ч еск ой  н ауки  и т е х н о л о г и и .  У ж е  в конце 1917 г. был о р г а н и з о 
ван хим и ческ ий  отдел  при В С Н Х  (В ы сш ем  С о в ете  Н а р о д н о го  Х о з я й с т в а ) ,  р у к о  
водителем  которого  был назн ач ен  та л а н т ли в ы й  и н ж е н е р -х и м и к  Л .  Я. К арп ов  
( 1 8 7 9 — 1920).  В 1 9 2 0 — 1932 гг. в СССР было п о ст р о е н о  н еск о л ь к о  к р у п н ы х  п р е д 
п р ия тий  по п р о и зв о д с т в у  ам м иака, а зо т н ы х ,  калийны х и ф о сф о р н ы х  у д о б р е н и и ,  
х и м и ч еск их  волокон  и т. д.



В 1920 г. был с о зд а н  М осковский т е хн ологич ес ки й  и нсти тут  (М ТИ)  
им. Д .  И. М ен делеева ,  состоявш ий  из  хи м ического  и м е хани ч еск ого  о тделен и й .  
М ехан и ческ ое  от д ел ен и е  готовило м е х а н и к о в  д л я  хи м ической  пром ы ш лен ности  
и, что особен н о  в а ж н о ,  д л я  зав одов  хи м ического  м аш и н о ст р о ен и я .  В 1930 г. в 
СССР была проведен а  р е о р г а н и з а ц и я  высшего тех н ич еск о го  о б р а з о в а н и я ,  в р е 
зу л ь та те  которой в М оскве и Л е н и н г р а д е  о б р а з о в а л и с ь  на б а з е  хи м и ч еск их  и 
техн о л о ги ч ес к и х  ф ак ультетов  ряда  высших учебны х заведений ед и н ы е х и м и к о 
т е х н о л о ги ч ес к и е  институты . В 1931 г. они были расф орм ированы . При этом на 
б а з е  Е диного  М оск овского  х и м и к о -т ех н о л о ги ч ес к о го  института в о зн и к л и  М Х Т И  
им. Д .  И. М ен дел еева ,  М оск ов ски й  институт хим ического  м а ш ин о стр о ени я  
(М И Х М ),  М осковский  институт  тонкой  хим ической  т ех н о л о ги и  им. М. В. Л о м о 
носова  ( М И Т Х Т ) ,  В о е н н а я  хи м ическая  академ ия  и хим ический  ф ак ультет  
М осковского  г о с у д а р с тв ен н о г о  у н ив ер си тета  им. М. В . Л ом о н о со в а

С ущ ественны й вклад в р а зв и т и е  химической тех н о л о ги и ,  с о з д а н и е  хи м и ч е с 
кой промы ш ленности и хи м и ч еск ого  м а ш ин остр оени я ,  п одго то вк у  кадров для  
этих о тр аслей  внесли видные учены е такие, как И. А. К аблук ов .  Н. Д .  З е л и н с 
кий. Н .  Н .  В о р о ж ц о в ,  С. И . В ольф кович ,  И А Т и щ ен к о ,  Н. Ф. Ю ш кевич,  
А. Г. К асатк и н ,  А .  Н .  П л а н о в с к и й ,  П . М . Л у к ь я н о в ,  Н .  М. Ж а в о р о н к о в ,  
Г. К. Б о р е ск о в ,  М. М. Д у б и н и н ,  Н .  М. Э м а н у эл ь ,  В. А. Л егасов ,  В . В . К а ф а р о в ,  
П. Г. Р ом анков  и м ногие  д р у ги е .

§ 3. Значение химической технологии 
и химического машиностроения для народного хозяйства

Химическая промышленность — одна из ведущих отраслей народного 
хозяйства; ей принадлежит определяющая роль в ускорении научно- 
технического прогресса, повышении эффективности общественного про
изводства, материального и культурного уровня жизни народа.

Научной основой химической и смежных с ней отраслей промыш
ленности является химическая технология, а базой технического про
гресса этих отраслей — химическое машиностроение.

Д ля развития химической промышленности и химического маши
ностроения большое значение имели постановления Пленумов 
ЦК КПСС от 7 мая 1958 г. и от 13 декабря 1963 г. об ускоренном 
развитии химической промышленности. За эти годы созданы новые 
прогрессивные производства по выработке синтетических смол и 
пластмасс, химических волокон, синтетических каучуков, концентри
рованных сложных минеральных удобрений, химических средств за
щиты растений и другой химической продукции, а также продукции 
микробиологического синтеза. Химическая промышленность СССР 
выпускает сейчас более 50 тыс. видов продукции.

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

Быстрый рост производства химической продукции и использо
вание ее во всех сферах народного хозяйства имеют существенное 
значение для интенсификации земледелия, ускорения научно-техни
ческого прогресса в тяжелой промышленности, развития индустри
альных методов строительства, расширения сырьевой базы легкой 
промышленности и производства товаров народного потребления.

Химическая промышленность является материальной базой х и- 
м и з а ц и и н а р о д н о г о  х о з я й с т в а  СССР.
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Т а б л и ц а .  Объем производства важнейших видов 
химической продукции

Объем производства по годам, тыс. т
Вид продукции

1960 1 1970 1980 1985 1987

Минеральные удобрения  (в 3281 13 099 24 767 33 194 36 300
пересчете на 1 0 0 % питатель
ных веществ)

26 037 28 531Серная кислота (в пересчете 5398 12 059 23 033
на моногидрат)

4916 5051С ода кальцинированная 1776 3418 4661
С ода  каустическая 704 1783 2755 3056 3288
Пластмассы и синтетические 312 1670 3637 5019 5488

смолы
1517Химические волокна 2 1 1 623 1176 1394

М етанол — 1004 1900 2850 3284
Микробиологический белок — 261 923 1469 1690

(кормовой)

Химизация народного хозяйства представляет собой внедрение методов 
химической технологии, химического сырья, материалов и изделий из них в 
производственную и непроизводственную сферы.

Цель химизации — интенсификация и повышение эффективности 
промышленного и сельскохозяйственного производства, улучшение 
условий труда и повышение уровня медицинского, культурного и 
бытового обслуживания населения. Химизация обеспечивает: со
вершенствование структуры сырьевого баланса, обусловленное ростом 
потребления прогрессивных химических материалов и экономией при
родных ресурсов; снижение затрат на производство и эксплуатацию 
изделий; совершенствование топливно-энергетической базы путем ин
тенсификации процессов и. комплексной переработки нефти, природно
го газа, угля и сланцев, использования теплоты реакций; усиление 
охраны окружающей среды.

Химизация народного хозяйства служит одним из решающих ф ак
торов повышения эффективности производства. Затраты  обществен
ного труда на производство химических материалов значительно ниже, 
чем на получение естественного сырья; в 2—3 раза уменьшаются при 
этом и энергетические затраты.

Одной из главных задач отраслей химического комплекса является 
развитие химического материаловедения.Создание и производство но
вых химических материалов, развитие технологии их переработки 
радикальным образом влияют на повышение надежности и долговеч
ности машин и оборудования, снижение их материалоемкости, энер
гоемкости и трудоемкости изготовления, а такж е на экономию чер
ных, цветных и редких металлов.



Материальной основой всех химико-технологических процессов 
являются машины и аппараты химических производств.

Номенклатура оборудования, используемого в химико-технологи
ческих процессах, насчитывает свыше 12тыс. наименований и типораз
меров. Это аппараты и установки для разделения жидких неоднород
ных смесей (фильтры, центрифуги, центробежные сепараторы, отстой
ники и др.), тепло- и массообменные аппараты (теплообменники, ис
парители, колонны, сушилки, экстракторы, кристаллизаторы и т. п.), 
устройства для измельчения, классификации и дозирования материа
лов, смесители, оборудование для переработки полимеров, аппараты 
для разделения воздуха, холодильные установки, газоочистное и 
пылеулавливающее оборудование, компрессоры, насосы, арматура 
и т. д.

Достаточно отметить, что одна лишь установка для производства 
этилена и пропилена содержит до 40 различных колонн, 250 теплооб
менников, 50 емкостных аппаратов, печи пиролиза, компрессорные 
установки, большое количество насосов, арматуры, различных ком
муникаций, контрольно-измерительных приборов и средств автомати
ки, связанных в единую технологическую линию.

В последние годы предприятиями отрасли химического и нефтяно
го машиностроения создано большое количество высокопроизводи
тельного оборудования и комплектных технологических линий и у с
тановок, осуществляется укрупнение единичных мощностей машин, 
и аппаратов, в их числе — крупнотоннажные линии для химической, 
микробиологической, целлюлозно-бумажной, нефтехимической от
раслей промышленности, топливно-энергетического, металлургическо
го и агропромышленного комплексов.

Рост эффективности химического производства обеспечивается 
в значительной степени за счет систематического повышения его тех
нического уровня на основе внедрения агрегатов большой единичной 
мощности, непрерывных, малостадийных и менее энергоемких тех
нологических процессов. Максимальные единичные мощности введен
ных в действие установок и агрегатов по производству аммиака в 
1986 г. по сравнению с 1970 г. возросли с 600 до 1360 т в сутки, амми
ачной селитры — с 600 до 1400 т в сутки, полиэтилена низкой плот
ности—с 12 до 60 тыс. в год. В 1986 г. на высокопроизводительных агре
гатах большой единичной мощности было выработано в СССР 64 % 
аммиака, 51 % серной кислоты, 47 % полиэтилена низкой плотности, 
86 % полиэтилена высокой плотности и 23 % поливинилхлорида.

Как показывает опыт развитых стран, одним из показателей 
научно-технического прогресса является рост доли химической про
дукции в общем объеме промышленного производства; при этом в 
первоочередном порядке должны реш аться вопросы экологической 
чистоты химических производств. Чрезвычайно важное значение в 
реализации этих проблем принадлежит разработке эффективного 
оборудования, машин и аппаратов для химико-технологических 
процессов.

Ю



§ 4. Основные тенденции развития
современной химической промышленности 1

Основные тенденции развития современной химической промышлен
ности связаны прежде всего с решением глобальных проблем чело
вечества. К ним относятся: продовольственные ресурсы Земли; ре
сурсы минерального сырья для промышленности; энергетические ре
сурсы; предотвращение загрязнения биосферы.

Все эти проблемы взаимосвязаны и должны решаться комплекс
но. В их решении существенно возрастает роль биотехнологии. Б и о
технические методы борьбы с токсикантами, загрязнением почвы, во
ды и атмосферы, микробиологические методы извлечения полезных ис
копаемых, биологические методы производства ферментов и биологи
чески активных веществ превосходят по эффективности возможно
сти традиционных методов.

Основным путем увеличения производства продуктов питания и по
полнения пищевых запасов является химизация сельского хозяйства 
и животноводства.

Современный уровень химической технологии и особенно биотех
нологии позволяет получать в промышленном масштабе из непищево
го растительного сырья моносахариды, этанол, глицерин, фурфурол,, 
растительные дрожжи, аминокислоты, белково-витаминные концент
раты и другие продукты.

Конечной целью химической технологии является производство 
пищевых продуктов из минерального сы рья, ресурсы которого прак
тически неисчерпаемы. Это уменьшит зависимость человека от резких 
колебаний в отдельные годы производства продуктов питания биоло
гическим путем.

Одной из ведущих тенденций химической технологии, в том чис
ле химии углеводородов и химической переработки углей и сланцев, 
является создание крупномасштабных производств новых видов 
химических продуктов и сырья многоцелевого назначения. Такими 
продуктами являются молекулярный водород, аммиак, гидразин, мета
нол, которые выполняют роль как химических компонентов, так и 
вторичных энергоносителей. Особое значение среди этих веществ име
ет водород, наиболее чистым и практически неисчерпаемым источни
ком которого является вода. Получение водорода из воды — задача 
стратегического значения.

Наиболее перспективные технологические процессы использова
ния водорода — синтез аммиака и метанола, синтез жидких и газо
образных углеводородов (искусственное жидкое топливо, метан), 
гидрогазификация твердых топлив, прямое восстановление руд чер
ных и цветных металлов, спекание металлических порошков, авиа
ционное, автомобильное и ракетное топливо, топливо для газовых 
турбин и магнитогидродикамических генераторов.

При наличии дешевого водорода можно превращать диоксид угле
рода неисчерпаемых природных запасов карбонатных пород процес
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сами гидрирования в метанол, метан, оксид углерода, жидкие углево
дороды, мочевину. В настоящее время намечены некоторые направле
ния широкого использования водорода, связанные с тем, что на нике
левых, кобальтовых и рутениевых катализаторах взаимодействие ди
оксида углерода с водородом дает метан, а на оксидных катализато
рах— метанол.

Во всех развитых странах мира проводится сейчас работа по изы
сканию экономичных способов крупномасштабного производства во
дорода и созданию водородной технологии. Серьезные перспективы 
имеет радиационно-химический способ получения водорода из воды, 
особенно в сочетании с высокотемпературным термолизом. Он ори
ентирован на комплексное использование излучения и теплоты ядер- 
ных реакторов. С задачами водородной энергетики тесно связаны и 
проблемы эффективного использования солнечной энергии.

Существенно возрастает роль х и м и ч е с к о й  э н е р г е т и -  
к и, целями которой является разработка высокоэффективных спосо
бов аккумулирования энергии в энергоемких веществах типа водо
рода и метана, которые легко транспортируются и способны хранить 
запасенную энергию сколь угодно долго.

Переход на потребление водорода объединит энергетику и химиче
скую технологию, бытовое газоснабжение и металлургию, энерго
снабжение автомобильного и авиационного транспорта и производст
во синтетических углеводородов в единую технологическую систему 
Ресурсы водорода неограничены и возобновляемы. При использова
нии водородной технологии полностью снимаются экологические и 
сырьевые проблемы.

Развитие ядерной энергетики для производства электрической 
тепловой энергии позволяет высвободить значительные количества 
органического топлива для последующей его комплексной переработ
ки. Принципиально новое направление крупномасштабной химичес
кой технологии основано на использовании атомной энергии в хими
ческих целях. Новая технология базируется на энергоемких термо
радиационных процессах, осуществляемых за счет комбинированного 
использования тепловой и радиационной энергии ядерных энерго
источников (атомных реакторов, сильноточных ускорителей). Тепло- 
га атомных реакторов используется для проведения эндотермических 
высокотемпературных процессов, а энергия у-излучения — для осу
ществления радиационно-химических процессов синтеза и модифици
рования материалов. Интеграция химической технологии и атомной 
энергетики окажет существенное влияние на ускорение научно-тех
нического прогресса.

В условиях ограниченных ресурсов нефти огромное значение в ка
честве новых видов сырья для химических и нефтехимических продук
тов приобретает уголь. В СССР проводится работа по созданию и ос
воению экономичных процессов и способов комплексной переработ
ки канско-ачинских углей и других ненефтяных видов горючих ис
копаемых в облагороженные твердые, жидкие и газообразные виды
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топлива и химического сырья, по использованию продуктов переработ
ки в энергетике, металлургии, химии и нефтехимии, транспортировке 
топлива и передаче электрической энергии с целью увеличения ресур 
сов топлива, химического сырья и энергии.

Одной из важных проблем является широкое использование возоб
новляемых источников сырья и энергии, особенно биомассы. Около 
90 % биомассы биосферы составляет биомасса наземных растений, 
остальная часть приходится на водную растительность и гетеротроф
ные организмы. Общие ее запасы на Земле оцениваются в 1836 млрд 
т. с энергосодержанием 27 500 млрд. ГДж, что эквивалентно 640 млрд 
т. нефти. Первичным источником биомассы являются деревья, сель
скохозяйственные культуры и водные растения. Биомасса по своему 
составу может быть углеродсодержащей (растительный материал, 
древесная щепа, опилки, морские водоросли, зерно, бумага, упако
вочная тара) или сахаросодержащей (сахарная свекла, сахарный тро
стник, сорго). Биомасса является крупным возобновляемым источни
ком энергии и может быть использована для получения водорода, га
зообразных, жидких, твердых углеводородов и химического сырья 
Ежегодный прирост только лесов мира составляет около 50 млрд. т. 
а продукция всего годового фотосинтеза достигает 57- 1015 т углерода 
в год, что в несколько раз превышает потребление энергии человече
ством. В последние годы наметились основные пути химической и 
биохимической трансформации биомассы в топливо и продукты орга
нического синтеза.

Дальнейш ая интенсификация развития народного хозяйства и по
вышение его эффективности в значительной степени зависят от комп
лексного использования природных ресурсов, улучшения техноло
гических процессов и повышения эффективности охраны окружающей 
среды *.

Возросшие масштабы деятельности человека становятся сопостави
мыми с действием природных процессов, вызывая необратимые нару
шения биосферы.

Рациональное использование биосферы и ее охрана от вредных тех
ногенных процессов приобретает все возрастающее значение. Хими
ческой технологии принадлежит решающая роль в совершенствова
нии и разработке новых эффективных способов очистки промышлен
ных выбросов от вредных примесей. Одна из важнейших задач совре
менной технологии — разработка технологических процессов, ис
ключающих вредные выбросы в атмосферу и водоемы. Главным на
правлением решения экологических проблем является комплексное 
использование сырья и ускоренное внедрение малоотходных техноло
гических процессов и безотходных производств.

К важнейшим направлениям фундаментальных и прикладных иссле
дований относятся:

* С 1975 г. в н а р о д н о х о зя й с т в е н н о м  плане выделен р аздел  «О хр ана  недр и 
р а ц и о н а л ь н о е  и сп о л ь зо в а н и е  м инеральны х ресурсов» .
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— новые конструкционные и функциональные органические и не
органические материалы (полимерные, композиционные, керамиче
ские и металлические), эластомеры, искусственные и синтетические 
волокна, а такж е способы их защиты от коррозии и износа;

— химическая безопасность и охрана окружающей среды;
— тонкий органический, неорганический и элементоорганический 

синтез с целью создания новых веществ и материалов;
— новые высокоэффективные химико-технологические процессы,, 

включая каталитические, мембранные, металлургические, электро
химические, а также процессы, связанные с применением высоких 
энергий и физических методов ускорения химических реакций;

— новые процессы углубленной и комплексной химической пере
работки минерального сырья, нефти, газа и твердых горючих ископае
мых;

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

— новые методы инструментального химического анализа, хи
мический мониторинг и диагностика химических процессов, свойств, 
материалов и изделий;

— химическая информатика.
Д ля успешного решения задач по ускоренному развитию отраслей 

химического комплекса, коренному повышению технологического 
уровня и эксплуатационной надежности химического оборудования 
требуется опережающее развитие химического машиностроения и, ес
тественно, повышение уровня химико-технологической подготовки 
инженеров-механиков.

Основной чертой новой технологической идеологии является науч
ный системный подход, рассматривающий в единстве физико-химиче
ский, физико-математический, инженерно-технический, экономический, 
экологический и социальный аспекты организации производства. Та
кое понимание должно быть нацелено на создание малостадийных 
(в идеале одностадийных), надежных, безопасных, малоэнергоемких, 
высокопроизводительных и экономичных, непрерывных и безотход
ных, гибких (легко перестраиваемых) по сырью и целевым продуктам 
производств. Создание таких производств неразрывно связано с из
менением подходов к аппаратурному оформлению технологических 
схем, разработке новейших принципов разделения сред, интенсифи
кации тепло- и массообмена, а такж е широкому внедрению методов 
математического моделирования и оптимизации как реакторной ча
сти технологической схемы, так и всей схемы в целом.

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



Химические 
процессы 
и реакторы

Глава 1

Химико-технологический процесс 
и его содержание

Химико-технологический процесс представляет собой совокупность 
операций, позволяющих получить целевой продукт из исходного сы
рья. Некоторые из этих операций необходимы для подготовки исход
ных реагентов к проведению химической реакции, перевода их в на
иболее реакциоиноспособное состояние. Например, известно, что 
скорость химических реакций сильно зависит от температуры, по
этому часто реагенты до проведения реакции нагревают. Чтобы устра
нить побочные явления и получить продукт высокого качества, исход
ное сырье подвергают очистке от посторонних примесей, пользуясь 
методами, основанными на различии физических свойств (раствори
мость в различных растворителях, плотность, температуры конден
сации и кристаллизации и т. д.). При очистке сырья и реакционных 
смесей широко применяют явления тепло- и массообмена, гидромеха
нические процессы. Возможно также использование химических мето
дов очистки, например химических реакций, в результате которых по
сторонние примеси превращаются в легкоотделимые вещества.

Соответствущим образом подготовленные реагенты подвергают 
химическому взаимодействию, включающему часто несколько эта
пов. В промежутках между этими этапами иногда необходимо вновь 
использовать тепломассообменные и другие физические процессы. Н а 
пример, при производстве серной кислоты диоксид серы частично окис
ляю т до триоксида, затем реакционную смесь охлаждают, извлекают 
из нее путем абсорбции триоксид серы и вновь направляют ее на окис
ление.

В результате химических реакций получают смесь продуктов (це
левых, побочных) и непрореагировавших реагентов. Заключительные 
операции связаны с разделением этой смеси, для чего вновь применяют 
гидромеханические, тепло- и массообменные процессы, например



фильтрование, центрифугирование, ректификацию, абсорбцию, экст
ракцию и т. д. Продукты реакции направляют на склад готовой 
продукции или на дальнейшую переработку; непрореагировавшее 
сырье вновь используют в процессе, организуя его рецикл. На за 
ключительных этапах проводят также рекуперацию энергии и очист
ку промышленных выбросов, чтобы извлечь из отходящих газов и 
сточных вод все ценные компоненты, а такж е ликвидировать опасность 
загрязнения окружающей среды.

Таким образом, химико-технологический процесс в целом — это 
сложная с и с т е м а ,  состоящая из единичных связанных между со
бой процессов (элементов) и взаимодействующая с окружающей сре
дой.

Элементами химико-технологической системы являю тся перечис
ленные выше процессы тепло- и массообмена, гидромеханические, хи
мические и т. д. Их рассматривают как единичные процессы химиче
ской технологии *.

Важной подсистемой сложного химико-технологического процес
са является х и м и ч е с к и й  п р о ц е с с .  Он представляет со
бой одну или несколько химических реакций, сопровождаемых тепло- 
и массообменными явлениями.

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

Технологическим режимом называется совокупность параметров, опреде
ляющих условия работы аппарата или системы аппаратов.

Оптимальные условия ведения процесса — это сочетание основных 
параметров (температуры, давления, состава исходной реакционной 
смеси, катализатора и т. д.), позволяющее получить наибольший выход 
продукта с высокой скоростью или обеспечить наименьшую себестои
мость.

Единичные процессы протекают в различных аппаратах — хими
ческих реакторах, абсорбционных и ректификационных колоннах, 
теплообменниках и т. д. Отдельные аппараты соединены в т е х н о л о 
г и ч е с к у ю  с х е м у  процесса. Разработка и построение рацио
нальной технологической схемы -— важная задача химической техно
логии.

§ 1. Классификация химических реакций, лежащих в основе 
промышленных химико-технологических процессов

В современной химии известно большое число различных химических 
реакций. Многие из них осуществляются в промышленных химиче
ских реакторах и, следовательно, становятся объектом изучения хи
мической технологии.

* Т а к и е  еди ни ч н ы е п р оцессы  хим ической  т е х н о л о г и и ,  как тепловы е,  м а с 
со о б м ен н ы е,  ги д р о м е х а н и ч е с к и е ,  и зуч аю тся  в к у р с е  «П роцессы  и ап параты  хи  
м ической тех н о л о г и и » ,  хи м и ч еск и е  п р оцесс ы  —  в к у р с е  «Общая х и м и ч еск ая  
т е хн ология » .
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Чтобы облегчить изучение близких по природе явлений, в науке 
принято их классифицировать по общим признакам. В зависимости 
от того, какие признаки взяты при этом за основу, существует несколь
ко видов классификации химических реакций. Одни виды классифи
кации применяют в основном в химии (неорганической, органической 
и т. д.), другие — в химической технологии, некоторые являются об
щими.

В химической технологии можно применять различные виды клас
сификации химических реакций.

Д ля выбора конструкции химического реактора и способов управ
ления проведением процесса существенное значение имеет ф а з о 
в ы й  с о с т а в  реакционной системы. В зависимости от фазового 
состава реагентов и продуктов различают гомогенные и гетерогенные 
химические реакции.

В случае гомогенных реакций реагенты и продукты находятся в 
одной фазе (жидкой или газообразной). Например, окисление оксида 
азота кислородом воздуха в производстве азотной кислоты—газофаз
ная реакция, а реакции этерификации (получение эфиров из органи
ческих кислот и спиртов) — жидкофазные.

При протекании гетерогенных реакций по меньшей мере один из 
реагентов или продуктов находится в фазовом состоянии, отличающем
ся от фазового состояния остальных участников реакции. Различают 
двухфазные системы «газ — жидкость», «газ — твердое вещество», 
«жидкость — твердое вещество», «жидкость -— жидкость» (две несме- 
шивающиеся жидкости), «твердое — твердое» и различные варианты 
трехфазных реакционных систем.

Другим важным видом классификации является классификация 
по м е х а н и з м у  осуществления реакции. Различают простые 
(одностадийные) и сложные (многостадийные) реакции, в частности 
параллельные, последовательные и последовательно-параллельные 
реакции.

Простыми называют реакции, для о су щ ес тв л ен и я  которых тр ебуется  прео
д о л е ни е  лишь одного эн ер гетич ес ко го  барьера (одн а  стадия) .

Сложные реакции включают в себ я  несколько параллельных или последо
вательных стадий (простых реакции).

Реальные одностадийные реакции встречаются чрезвычайно ред
ко. Однако некоторые сложные реакции, проходящие через ряд про
межуточных стадий, удобно считать формально простыми. Это воз
можно в тех случаях, когда промежуточные продукты реакции в усло
виях рассматриваемой задачи не обнаруживаются.

Классификация реакций п о м о л е к у л я р н о с т и  учитывает, 
сколько молекул участвует в элементарном акте реакции; различают 
моно-,би- и тримолекулярные реакции. Вид кинетического уравнения 
(зависимости скорости реакции от концентраций реагентов) позво
ляет классифицировать реакции по п о р я д к у. Порядком реакции 
называется сумма показателей степеней у концентраций реагентов
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в кинетическом уравнении. Существуют реакции первого, второго, 
третьего, дробного порядков.

В зависимости от того, применяются или не применяются для изме
нения скорости реакции специальные вещества — катализаторы, раз
личают к а т а л и т и ч е с к и е  и н е к а т а л и т и ч е с к и е  
реакции и соответственно химико-технологические процессы. Подав
ляющее большинство химических реакций, на которых основаны 
промышленные химико-технологические процессы, — это каталити
ческие реакции.

Химические реакции различают также по т е п л о в о м у  э ф 
ф е к т у .  При протекании э к з о т е р м и ч е с к и х  реакций, 
сопровождающихся выделением теплоты (<? >  0), происходит умень
шение энтальпии реакционной системы (АН  <  0); при протекании 
эндотермических реакций, сопровождающихся поглощением тепло
ты (С? <  0), происходит увеличение энтальпии реакционной системы 
(АН  >  0).

§ 2. Технологические критерии эффективности 
химико-технологического процесса

Об эффективности осуществления любого промышленного про
цесса судят прежде всего по экономическим показателям, таким, как 
приведенные затраты, себестоимость продукции и т. д. Естественно, 
что окончательная оценка эффективности химико-технологическо
го процесса выводится из этих критериев. Однако они характеризуют 
весь процесс в целом, его конечный результат, не входя в детальное 
рассмотрение внутренней сущности, особенностей процесса.

Д ля  оценки эффективности отдельных этапов процесса необхо
димо помимо общих экономических показателей использовать такие 
критерии эффективности, которые более полно отражали бы химиче
скую и физико-химическую сущность явлений, происходящих в от
дельных аппаратах тенологической схемы.

В качестве таких показателей принято прежде всего использовать 
с т е п е н ь  п р е в р а щ е н и я  и с х о д н о г о  р е а г е н т а ,  
в ы х о д  п р о д у к т а ,  с е л е к т и в н о с т ь .  Они с разных сто
рон характеризуют полноту использования возможностей осуществ
ления конкретной химической реакции.

Степень превращения. Степень превращения реагента показывает, 
насколько полно в химико-технологическом процессе используется 
исходное сырье.

Степень превращения — это доля исходного реагента, использованного на 
химическую реакцию.'

Степень превращения реагента до определяется но уравнению 

"л ,о - " л  | Апл|
Г , ------------------- --------------- (I !)

п.\ п " I и
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где п}' о •— количество реагента J  в исходной реакционной смеси; 
П} -— количество реагента Л в реакционной смеси, выходящей из ап 
парата или находящейся в реакторе; Ат  — изменение количества 
реагента Л в ходе химической реакции.

Чаще всего в химической реакции участвует не один, а два реа
гента (или даже больше). Степень превращения может быть рассчи
тана как по первому, так и по второму или по третьему реагенту, при
чем в общем случае не обязательно получаются равные результаты. 

Если протекает реакция
л А  +  6В . ( I )

то в соответствии с ее стехиометрическим уравнением (I) изменения 
количеств ее участников А п.] связаны между собой следующими со
отношениями:

! А я а | | А п в  | | А М  1 - 4 ; ( 1.2 )

Степени превращения реагентов А и В, участвующих в реакции 
(I), определяются по формулам

А ,0 п А )  I АпА "В ,0  гаВ | Д п В | , ,  „ ч 
х к = ------------------  = -------------- ; х в = ------------------- = --------------- . (1 .3)

ПА ,0 пА,0 "в, О пв,0

Из уравнений (1.2) и (1.3) следует

1Л" в |  ь |ЛяА | ь пА,ОхА
•*в “  

и л и

п в  о а  л В.О а  п В , 0

_  ЧА . 0 / Я в . 0 _ , ,  4 )

а/ь ХА- 11 '

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

( 1 .5)
"в,о ь

т. е. реагенты А и В взяты для проведения реакции в стехиометриче- 
ском соотношении (количества реагентов А и В относятся между со
бой как соответствующие этим веществам стехиометрические коэффи
циенты в уравнении реакции), то степени превращения х а  и  Х в  рав
ны между собой: х Л =  х в. Если

пв.о ь
, ( 1 . 6 )
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т. е. реагент А взят в избытке, то, как следует из уравнения (1.4), хА<  
<С х в. Если же

ЛА.О а
------<  — , ( | . 7)

пв.о "
т. е. взят в избытке реагент В, тол:Л >  л;в.

Необходимо помнить, что степень превращения — это доля пер
воначального количества реагента, т. е. пределы изменения х  опреде
ляются соотношением

О <  .V <  1.  ( 1 8 )

Следовательно, если один из реагентов (например, реагент В) взят в 
избытке, то с учетом выражений (1.4) и (1.7) всегда х  в <  1, даже в том 
случае, когда х  д - 1.

Обычно при выборе первоначального состава реакционной смеси 
берут в избытке более дешевый реагент (например, воздух, воду и 
т. д.) с целью повышения степени использования более ценного сырья.

Не всегда возможно достичь полного использования реагента 
(т. е. условия л' 1). Большинство химических реакций обратимы. 
Д ля обратимых реакций при заданных условиях их осуществления 
предельным состоянием является состояние химического равновесия. 
Этому состоянию соответствует и предельно достижимая при данных 
условиях равновесная* степень превращения

я А . 0 - « А . е  | Л л А. е |
ЛА.е --------------------- — ----------- ■ ( 1 9 )

А.О А.О

где пА, е — количество реагента А в условиях равновесия; Л лд, е ^~ 
изменение количества реагента А к моменту наступления равновесия 
(максимально возможное при данных условиях осуществления хими
ческой реакции).

Используя степень превращения реагентов, можно определить ко
личество продуктов И и Э, образовавшихся в результате реакции (I), 
не осложненной наличием побочных взаимодействий. Изменение ко
личества продукта реакции (I), например продукта 1?, в соответствии со 
стехиометрическими соотношениями (1.2) можно выразить через изме
нение количества реагента А или реагента В. Если первоначальное ко
личество продукта И равно нулю <пц. о 0), то

" к  =  I Л л а | “ = л а . о ^ а  ~  ( | | 0 >

или

nR — | Апв |  ̂ ; ,!в . о Л’в b (I II)

* Здесь и далее обозначения величин, отвечающих состоянию химического 
равновесия, помечены дополнительным индексом е (equilibrium).
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В качестве ключевого реагента, через степень превращения которо
го выражают количества продуктов, удобно брать реагент, взятый 
либо в недостатке, либо в стехиометрическом соотношении к другому. 
Например, если в качестве такого выбран реагент А, то должно вы
полняться условие

"л.О а
--------< —  (1.12»
л в . о  h

Максимально возможное количество продукта R, которое может 
быть получено при проведении обратимой реакции

иАн-/>В } * aR 1 ?S ( l | i

рассчитывают как равновесное количество этого продукта пк , е:

Если реакционный объем V — постоянная величина (V — const), 
то во всех приведенных выше соотношениях количества реагентов и 
продуктов могут быть заменены молярными концентрациями. Н апри
мер,

" а . о "л
tA.0'- n A V' V с А, О СА
--------------- ---------------------- --------------- . ( I . 14)

‘А.О А, О

СИ у  СА, 0  ХА и  ( 1 . 1 5 )

И Т. Д.
Выход продукта. Степень превращения характеризует эффектив

ность проведения процесса с точки зрения использования исходного 
сырья, но этой величины не всегда достаточно для характеристики 
процесса сточки зрения получения продукта реакции. Поэтому вводят 
еще один критерий эффективности — выход продукта.

Выход продукта — это отнош ение реально полученного количества про
дукта к максимально возможному его количеству, которое могло бы быть полу
чено при данных условиях осущ ествления химической реакции.

Обозначим выход продукта Я через Фд. Тогда
Пп

Ф к =  --------------- . ( М б )
{З.тах.

Величина п.ц, „,ах в уравнении (1.16) зависит от того, каков тип 
осуществляемой химической реакции. Рассмотрим несколько различ
ных реакций.
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а. Необратимая химическая реакция (/). Максимально возможное 
количество продукта И в такой реакции будет получено, если весь 
реагент А ( я А,0) вступит в реакцию [при этом в качестве реагента А 
должен быть выбран такой, который удовлетворяет условию (1.12)]

л 1?.П1ах =  лА.О (1.17)

В этом случае

Фк

*‘А,0

Т ак как в соответствии с уравнением (1.10) п к =  я А,0, х А — , то

г
л А, 0 Х А  и

ф я =  -------------7----- =  *А, (119)
1 А,0 '

Гп.

т. е. для простых необратимых реакций выход продукта и степень 
превращения реагента совпадают. Однако для других типов химиче
ских реакций эти два критерия эффективности различаются.

б. Обратимая химическая реакция (II) .  Д ля  такой реакции макси
мально возможное количество продукта Иопределяется по уравнению 
(1.13) как равновесное количество продукта И при данных условиях 
осуществления реакции (температура, давление, соотношение началь
ных концентраций реагентов). Тогда с учетом уравнения (1.10)

* '0 *А а
Фк = --------  ------------------------- =  -------- . (1.20)

й .е  „  ,  Л  хА.е 
А ,0 А,е

Таким образом, для обратимых реакций выход продукта равен до
ле, которую составляет реально достигнутая степень превращения от 
равновесной для данных условий проведения реакции.

Пример 1.1. П у с т ь  п р отек ает  реакция

А , 2В  ЗИ +  Б

Н а ч а л ь н ы е количества реагентов:  п  ̂ 0 =  10 кмоль; п в  0 =  2 5  кмоль. В р е а к ц и 
о н н о й  см еси, в ы х о д ящ ей  из  р еа к то р а ,  с о д е р ж и т с я  12 кмоль п р о д у к т а  И .  И з в е с т 
н о ,  что в равн овесн ой  см еси  при д а н н ы х  у с л о в и я х  п р о вед ен и я  р е а к ц и и  с о д е р 
ж и т с я  2 ,5  кмоль А . О п ре де ли м  вы ход п р о ду к т а  Д (Фд). В соответствии  с  у р а в 
нением  ( 1 .20)

Ф Н =  * А /* А ,е .
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"й  12
г , ----------------- =  ------------- —  0.6.
А пА 0  ( г / а)  10(2/1)

Равновесная степень превращения

Определим степень превращения х А, используя уравнение (1.10):

А .е
’ А .0  —  л А .е 10— 2 , 5

= 0 .75 .
‘ А .0 10

Тогда

Фк = * д / * А.е =  0 ,6/0 .75=0,8 .

Д ля определения выхода продукта Фк в данном примере можно также рас 
г

считать п и 0 (п д,0 — п ч е) — 15 кмоль и воспользоваться уравнением (! 161

Ф^ =  л п / л к е 12 15 0 .8 .

в. Параллельные и последовательные реакции. Рассмотрим две п а
раллельно протекающие реакции, в которых наряду с целевым про
дуктом И получаются продукты побочной реакции:

, , \ - - Ь  ЛВ ->■ гИ-!-вБ (целевая реакция)
ч.г А Ьг В — г ! ~ у \  (побочиая реакция)

Максимально возможное количество продукта Н будет получено в 
том случае, если весь исходный реагент А при соблюдении условия
(1.12) будет реагировать только по целевой реакции. Тогда

"к
Фд “ ---------;------ г -  (1 211

яА.О Г̂ а1)

Следует помнить, что выразить я в через степень превращения и на
чальное количество А в случае сложной реакции нельзя, так как рас
ходование вещества А происходит не только в целевом направлении, 
но и в побочном.

Так же будет выглядеть и выражение для выхода целевого продук 
га 1? для последовательных реакций, например реакций типа
И.\ —►  /"Я —г- •*$

При протекании обратимых параллельных и последовательных реак
ций максимально возможным количеством целевого продукта будет то 
количество I}, которое было бы получено, если бы реагент А расходо
вался только на целевую реакцию и в момент равновесия продуктов 
побочных реакций не было бы.

Таким образом, для обратимых сложных реакций



Как и степень превращения, выход продукта для реакционных сис
тем с постоянным объемом может быть определен как отношение кон
центраций. Следует также помнить, что выход, выражаемый как доля 
от некоторой предельно возможной величины, изменяется в пределах 
от 0 до 1.

Селективность. Выход продукта характеризует полученный ре
зультат как долю от предельно возможного. Целесообразно оценить 
и реальную ситуацию, т. е. дать количественную оценку эффективно
сти целевой реакции по сравнению с побочными взаимодействиями.

Критерием для такой оценки является селективность. Селектив
ность, как и два предыдущих критерия эффективности, выражают в 
долях единицы или в процентах.

Полная, или интегральная, селективность ф —  это отнош ение количества 
исходного  реагента, расходуемого на целевую реакцию, к общ ему количеству 
исходного  реагента, пошедш ему на все реакции (и целевую, и побочные):

*яА.цел
( 1 . 2 3 )

М гновенной, или дифф еренциальной, селективностью  ф ' назы ваю т отнош е
ние скорости превращения исходны х реагентов в целевой продукт к суммарной 
скорости расходования исходны х реагентов:

W r ( A - * R )  .
ф = ---------------- , ( 1 .2 4 )

“ ’г А

где wr (A—R) — скорость расходования рагента А по целевой реак
ции; wrд — суммарная скорость расходования реагента А*.

Использование дифференциальной селективности при анализе тех
нологических процессов будет описано в гл. 3. Здесь рассмотрим толь
ко полную селективность.

Д ля  реакций (III) полная селективность по целевому продукту 
R может быть выражена через количество полученного продукта А и 
количество реагента А, суммарно израсходованного на реакцию.

С учетом стехиометрическях соотношений количество реагента А, 
вступившего в реакцию образования целевого продукта, равно

а
—  nR-

Тогда полная селективность ср будет равна

(О. Г) Пк
ф -----------------  ( 1 . 2 5 )

п А . 0 ~ п А

* П о н ят и е  ди ф ф ер ен ц и а л ь н о й  (м гновенной)  селективности  имеет смысл  
только для  п а р а л л е л ь н ы х  р еакций .
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Знаменатель в уравнении (1.25) можно заменить через количество 
полученных продуктов целевой и побочной реакций с учетом стехио- 
метрических соотношений:

‘А.О"

rtc / t v  /tr> v
S +  — —  = — ?—  +  — —  = . . .  ( 1 . 2 6 )

r /a l z / a 2 s/flx J / /a 2 r !a\  ! / /a 2

Пример 1.2. Р ассм отр им  в качеств п рим ера  п ар алл ел ь н ы е р еа к ц и и  

4Ы0 +  6Н20 
4ЫН3 + 30., — 2М2 —6Н20
Ц ел ево й  является  р еак ци я  получ ен и я  ок си д а  азота  N 0 .

С елективность м о ж н о  рассчитать по коли ч еству  п о л у ч е н н ы х  на вы ходе из  
реактора пр одук тов  целевой  реакции (оксида  азота)  и побоч ной  реакции  ( а з о 
та):

л Ж > / ( 4 / 4 ) п !МО

^  % о  ” ы2 лыо“г2 л ы1
4 / 4  2 / 4

Между выходом целевого продукта, степенью превращения исход
ного реагента и селективностью существует простая связь. Рассмот
рим ее сначала на примере необратимых параллельных реакций (III). 

В соответствии с уравнением (1.21) выход продукта R
Alp Ain

Ф  = ------- 5 —  = ---------- 7 ~ Г Т ~  ■ С - 2 7 »
" R . m a x  « А , 0 ( '■ /« )

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

пя  =  Ф (лА.о - « а) =  Фпа ,о * а <к 2 8 )

После подстановки уравнения (1.28) в уравнение (1.27) получим 

Фл а , о *а ( ' ' / « )
=  — ------- 77— —  =  Фл'а- < 1 291

п А . О  ( г ' а *

Если параллельные реакции обратимы, то максимально возможное 
количество продукта R , которое могло бы получиться при отсутствии 
побочной реакции, определяется условиями равновесия. Тогда для 
определения выхода продукта нужно применить уравнение (1.22). 
Подставляя в него значение количества реально полученного продук
та R. выраженного с помощью уравнения (1.28), будем иметь более 
общее уравнение связи между выходом, селективностью и степенью 
превращения:

Ф 1? =  1Ф'гА , 0 * А  ( ^ / « ) 1 / [ « А . О  * А .е  ( Г ! а ) \

или

® R = q ) — . ( 1 . 3 0 )
х А . е
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Из уравнений (1.29) и (1.30) следует, что при выборе условий п ро
ведения сложных химических реакций недостаточно обеспечить толь
ко высокое значение степени превращения реагентов или только высо
кую селективность; высокое значение выхода целевого продукта оп
ределяется некоторой совокупностью этих критериев эффективности.

Оптимальными значениями выхода, селективности и степени пре
вращения будут, как правило, такие, достижение которых позволяет 
обеспечить максимальную экономическую эффективность процесса.

Производительность и интенсивность. Важным критерием эффек
тивности работы отдельных аппаратов, цехов или заводов в целом 
является производительность.

Производительность — это количество продукта, полученное в единицу вре
мени:

П  =  я к /т.  (1.31)

где П — производительность; — количество продукта; т — время.
Производительность измеряется в кг/ч, т/сут, т/год и т. д. Н апри

мер, производительность современного агрегата синтеза аммиака 
составляет 1360 т аммиака в сутки; производительность агрегата по 
производству серной кислоты — 1 млн. т серной кислоты в год и т. д. 
Иногда производительность оценивают по количеству переработан
ного сырья, например производительность печи обжига колчедана 
450 т в сутки. Если известны концентрация продукта в реакционной 
смеси на выходе из реактора и объемный расход реакционной смеси, 
то для определения производительности удобно воспользоваться сле
дующей формулой:

П = с к у, (1.32)

где — концентрация продукта; V — объемный расход реакционной 
смеси.

Максимально возможная для данного агрегата, машины произво
дительность (проектная) называется м о щ н о с т ь ю .  Одним из ос
новных направлений развития химической промышленности является 
увеличение единичной мощности агрегатов, так как оно ведет к сниже
нию удельных капитальных затрат, повышению производительности 
труда.

Д ля сравнения работы аппаратов различного устройства и разме
ров, в которых протекают одни и те же процессы, используют понятие 
и н т е н с и в н о с т ь :

интенсивностью  называется производительность, отнесенная к какой-либо 
величине, характеризую щ ей размеры аппарата, — его объему, площади попе
речного сечения и т. д.

Например,
П «р



где V  — объем аппарата. Интенсивность измеряется в кг/(ч-м3), 
т/(сут- м2) и т. д.

При разработке новых процессов или усовершенствовании сущ е
ствующих стремятся к созданию высокоинтенсивных аппаратов. 
Увеличение интенсивности аппарата часто возможно за счет создания 
таких условий проведения процесса, которые обеспечивают его проте
кание с высокой скоростью.

При анализе работы каталитических реакторов принято относить 
производительность аппарата в целом к единице объема или массы к а 
тализатора, загруженного в реактор. Такую  величину, численно рав
ную количеству продукта, полученного с единицы объема или массы 
катализатора, называют п р о и з в о д и т е л ь н о с т ь ю  к а 
т а л и з а т о р а  или его н а п р я ж е н н о с т ь ю .

Вопросы и упраж нения для повторения  
и самостоятельной проработки

1. И з  к аких о сн о в н ы х  стадий состоит хи м и к о -т ех н о ло ги ч ес к и й  п р оцесс ?  
В к аки х  с т а д и я х  х и м и к о -т ех н о л о г и ч ес к о го  п р о ц е с с а  участвую т  хи м и ч еск ие  р е а к 
ции?

2. Что такое  хим ический  процесс? П очем у хим ический  п р оцесс ,  как е д и н и ч 
ный п р о ц есс  хи м ической  т е х н о л о г и и ,  с л о ж н е е  по  с р ав нен и ю  с тепловы ми и м а с 
сообм енны м и?

3. О б ъ ясн и те  вза и м н о е  в лияние х и м и ч еск ой  реак ци и  и я влений  теп ло-  и 
м а с с о п е р е н о с а  на п р и м ер а х :  а) сго р а н и е  в поток е  в о з д у х а  частицы к о лч ед ан а;  
б) р а з л о ж е н и е  апатита С а5Р ( Р 0 4)3 сер н о й  кислотой; в) п о л у ч ен и я  ам м иачн ой  
с ел и т р ы  при взаи м одей стви и  га зо о б р а зн о го  ам м иака с  раствором азотн ой  к и с л о 
ты.

4.  К аки е  вы з н а е т е  т е х н о л о ги ч ес к и е  критерии  эффективности х и м и к о -т е х -  
н о л о ги ч е ск о го  п р оцесс а?  Д а й т е  их о п р е д е л е н и я .

5. К аковы  предепы  изм енения  степени п р е в р а щ е н и я ,  выхода, с ел ек ти в н о ст и ?
6 . Что о зн а ч а ет  в ы р аж ен и е:  «реагенты взяты  в стех и о м ет р и ч е ск о м  с о о т н о 

шении»?
7. Вы ведите у р а в н е н и е  связи  м е ж д у  ст еп ен я м и  п р ев р а щ ен и я  д в у х  р е а г е н 

тов, в ст у п а ю щ и х  в р еак ци ю

йА +  ЬВ

есл и  и звестно ,  что д л я  проведен и я  реакции  в зя то  п А_0 моль р еагента  А и п в 0 
м ол ь  р еагента  В.

8 . В  хи м ической  реак ци и  участвую т д ва  реагента  А  и В ,  причем на  к аж ды й  
моль р еагента  А взято  по 2 моль реагента В .  В каком  с л у ч а е  б у д е т  справедливо-  
у т в е р ж д е н и е ,  что степ ен ь  п ревращ ения  х А р е а г ен т а  А больш е степ ен и  п р е в р а 
щ ения х в реагента В?

9. В чем ра зл и ч и я  м е ж д у  действи тельн ой  и р авн ов есн ой  степ ен ям и  п р е в р а 
щения реагента?

10. С какой ц ель ю  при проведении  х и м и ч е с к и х  п р оцессов  в пром ы ш ленны х  
у с л о в и я х  один из р еагентов  часто б е р у т  в и зб ы т к е  по от н о ш ен и ю  к стех и о м ет р и и  
реакции? Каковы п ути  и с п ол ь зов ан ия  р еа гента ,  в зя то го  в избытке и не в с т у п и в 
шего в реакцию?

11. О пределите  состав  смеси ( с А, с Е, с н , с 8 ) и степ ен ь  п р евр ащ ен и я  х в д л я  
реакции

А Ц -2 В  2 1 * 4 -5

если х А =  0 ,6;  с А, 0 =  1 кмоль/м3; с в „ =  1,5 кмоль/м3 .
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12 Вы ведите у р а в н е н и е  связи м е ж д у  вы ходом  продук та  и ст еп ен ь ю  п р е в р а 
щения одного  из реагентов  дл я  обратим ой  хим ической  р еак ци и ,  не с о п р о в о ж д а ю 
щейся побочными взаим одействиям и.

13 Рассчитайте  вы ход  продук та  Р, если  известно ,  что при п ровед ен и и  по
следовательны х р еак ци й

Л В -*  Р Г И 

Р М э +  г

п олучено 12 моль продук та  Р ,  4 моль продук та  Б, а для  проведения реак ци й  бы
ло взято по 20 м оль реагентов  А и В

14 В чем р а зл и ч и е  м е ж д у  полной (ин тегральн ой)  и мгновенной  (ди ф ф ер ен 
циальной) селективностям и?

15 Вы ведите у р а в н е н и е  в заи м осв язи  м е ж д у  вы ходом целевого  п р о ду к т а  Р, 
степенью п р евр а щ ен и я  реагента А и полной  сел ек ти в ностью  <р при проведении  
д в у х  н еобратим ы х последовательн ы х реакций

А —  1? (цел евая  реакция)

!* — Б (побочная реакция)

16. Вы ведите у р а в н ен и е  взаи м освязи  м е ж д у  выходом целевого  п р одук та ,  
степенью  п р ев р а щ ен и я  реагента и полной сел ек ти в ностью  при проведен и и  па
ралл ел ьны х обр атим ы х реакций

л, А Г Ь1 В ^  гР? (целевая  реакция)  

а2 А 4- Ь.2 В < *• аБ (побочная реакция)

17. Р ассчитайте  п о л н у ю  селективность ,  если при проведении  п о с л е д о в а 
тельны х реакций

А --*• Я -г- М (ц ел ев а я  реакция)

Я -*• Б +  N (побочная реакция)

получено 6 м оль п р о ду к т а  I? и 2 ,5  моль п р одук та  Б.
18. П р отекаю т  последовательны е реакции

А — 2Я 

1? —  Б

целевым п р о ду к т о м  которы х является  вещ ество И . О п ре де л и те  вы ход  п р о ду к т а  
1? , степень п р ев р а щ ен и я  х  к и п о л н у ю  сел ек ти вность  (р, если  известен конечный  
состав р е а к ц и о н н о й  смеси: с д ,у =  1 км оль/м 3; с й  / =  2  кмоль/м3; с§ ,/  =
— 2 км оль/м 3.

19 О п ре де ли те  вы ход продук та  К и степень  п р евр ащ ен и я  х А реганта  А , е с 
ли обр атим ая  р еак ци я

А —: 21*

протекает при у с л о в и я х ,  когда ра вн о в есн а я  степень  п р евр ащ ен и я  х л е  — 0 ,7 5 ,  
а от н о ш ен и е  к о нц ен трац и й  п р о ду к т а  и реагента  п о сл е  ок онч ан и я  р е а к ц и и  с о 
ставляет  : с л =  1 .

20 П р отекаю т  п ар а л л ел ь н ы е реакции

2 А -  I?
А -  ЗЯ

О пределите  вы ход  п р о ду к т а  И ,  степень  п р евр ащ ен и я  х А реагента  А  и п о л н у ю  
селективность  ф, если на вы ходе из р еа к то р а  с л>у = 2  кмоль/м3 ; =

3 кмоль/м3; с § , /  =  3 ,5  кмоль/м3 .
21 Что назы вается  п р о и зв о д и тел ь н о ст ь ю , м ощ ностью , интенсивностью ?
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22 .  К ак  св яза н ы  м е ж д у  собой: а) п р о и зв о д и тел ь н о ст ь  и степень п р е в р а щ е н и я  
реагента;  б) п р о и зв о д и тел ь н о ст ь  и вы ход  целевого  продукта?

23 . О п р е де л и те  понятия «технологический  реж им», « т е хн ологич ес кая  с х е м а  
процесса».

Глава 2

Термодинамические расчеты 
химико-технологических процессов

При проектировании технологических процессов очень важны термо
динамические расчеты химических реакций. Они позволяют сделать 
заключение о принципиальной возможности данного химического 
превращения, предварительно выбрать условия проведения процесса, 
определить равновесный состав продуктов, рассчитать теоретически 
достижимые степени превращения исходных веществ и выходы про
дуктов, а такж е энергетические эффекты (теплота реакции, теплота 
изменения агрегатного состояния и т. д.), что необходимо для составле
ния энергетических балансов и определения энергетических затрат.

В самом широком смысле термодинамика — это наука о преобразо
вании энергии. Понятие «энергия» неотъемлемо от движения материи. 
Движение связано с материей, являясь  формой ее существования, а 
энергия есть мера движения материи. Факт взаимного превращения 
различных форм движения материи при сохранении количества этого 
движения является содержанием закона сохранения и превращения 
энергии, названного Ф. Энгельсом абсолютным законом природы.

Наиболее важные понятия термодинамики — «теплота процесса» 
и «работа». Преобразование теплоты в работу или работы в теплоту осу
ществляется обычно в термодинамическом процессе посредством рабо
чего тела.Термодинамическая система называется однородной, если 
во всех частях системы свойства одинаковы. Совокупность физических 
свойств рабочего тела (или термодинамической системы) в рассматри
ваемых условиях называется состоянием тела (или системы). Величи
ны, характеризующие состояние термодинамической системы, назы
вают термодинамическими параметрами. К ним относят температуру, 
давление, удельный объем, плотность, молярный объем, удельную 
внутреннюю энергию и др.

Термодинамические параметры делят на экстенсивные и интенсив
ные. Величины, пропорциональные массе (или количеству вещества) 
рассматриваемого рабочего тела или термодинамической системы, на
зываются э к с т е н с и в н ы м и ;  это — объем, внутренняя энергия, 
энтальпия, энтропия и т. п. Экстенсивные параметры обладают свой
ством аддитивности.

И н т е н с и в н ы е  величины не зависят от массы термодинами
ческой системы, и только они служ ат термодинамическими параметра
ми состояния. Это— температура, давление, а также экстенсивные ве
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личины, отнесенные к единице массы, объема или количества вещества. 
Изменение интенсивных параметров с целью ускорения химико-тех- 
нологических процессов называется и н т е н с и ф и к а ц и е й .

§ 1. Равновесие химических реакций

Под воздействием подвода или отвода энергии в форме теплоты или 
работы происходит изменение состояния термодинамической системы 
(значений термодинамических параметров), называемое термодинами
ческим процессом. Процессы, представляющие собой непрерывный ряд 
равновесных состояний, называют р а в н о в е с н ы м и .  При этом 
равновесным считают состояние, в которое приходит система при по
стоянных внешних условиях, характеризуемое неизменностью во вре
мени термодинамических параметров и отсутствием в системе потоков 
вещества и теплоты.

У с т о й ч и в о е  р а в н о в е с и е  характеризуется следую
щими общими условиями:

1) неизменностью равновесного состояния системы во времени при постоян
ных внешних условиях; 2) подвижностью равновесия (самопроизвольным восста
новлением состояния равновесия после снятия внешнего воздействия, вызвав
шего отклонение системы от положения равновесия); 3) динамическим характе
ром равновесия, т. е. установлением и сохранением равновесия вследствие ра
венства скоростей прямого и обратного процессов; 4) возможностью подхода к. 
состоянию равновесия с двух противоположных сторон; 5) минимальным значе
нием энергии Гиббса О в изобарно-изотермических и энергии Гельмгольца Б в изо- 
хорно-изотермических процессах (с10 =  0, с)20  >  0; <5^= 0, А2Р >  0).

Из этих общих условий выводятся конкретные условия для хими
ческого равновесия.

Химические реакции, как правило, обратимы: наряду с химическим 
взаимодействием между исходными веществами (прямая реакция) про
текает взаимодействие и между продуктами (обратная реакция). По 
мере протекания процесса скорость прямой реакции уменьшается, а 
скорость обратной реакции увеличивается; в какой-то момент времени 
скорости прямой и обратной реакций становятся равными — насту
пает состояние химического равновесия. Химическое равновесие ха
рактеризуется неизменностью числа молекул веществ, составляющих 
химическую систему, при неизменных внешних условиях. Т ак как 
условием равновесия при постоянных Т и р  служит минимум энергии 
Гиббса ((10 =  0), то в условиях химического равновесия долж но так
же соблюдаться равенство

где ¡Лл — химический потенциал компонента Л; т  — количество ком
понента Л (моль).

Известно, что химическим потенциалом называется величина

1ц_, с1ге,=0. (2 . 1)

( 2 . 2 )
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Больш ая положительная величина р  указывает на высокую реак
ционную способность частиц.

Закон действующих масс*. Впервые зависимость направления хи
мического процесса от концентрации реагирующих веществ устано
вил Н . Н. Бекетов (1865), убедительно обосновав это положение зн а
чительным числом опытов. В математической форме закон действую
щих масс был выражен Гульдбергом и Вааге (1867).

Рассмотрим кинетический вывод закона действующих масс на при
мере гомогенной реакции

аА +  ̂ В /-Н +  хБ (I)

К ак известно из курса общей химии, скорость прямой реакции 
пропорциональна произведению концентраций реагентов А и В:

“ » =  *1 С А  с в

а скорость обратной реакции — произведению концентраций продук
тов I? и Б:

а »  =  с § .

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

с А ,е  с В . е =  *2 си ,е  с| . е  ( 2 - 3 )

получаем

¿1 с̂ .е 4 .е

с° сь А.е  В ,е

(2 .4 )

где с А,е, с в,е, ск , е, с5,е —  равновесные концентрации.
Отношение констант скоростей, называемое константой равнове

сия, обозначим через К с Получаем выражение закона действующих 
масс:

К с = ~ =  --- -- (2 .5 )
2 ^ . е  с В .е

К ак следует из выражения (2.5), константа равновесия не зависит 
от концентрации, так как изменение концентрации одного из участ
ников реакции вызовет такие изменения концентрации всех осталь
ных веществ, что К с сохранит свое числовое значение. Таким образом, 
основное значение закона действующих масс состоит в том, что он ус

* Поскольку во время установления закона действующей массой назы
вали концентрацию, закон действующих масс означает «закон равновесных 
концентраций».
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танавливает связь между равновесными концентрациями всех реаги
рующих веществ.

При анализе реакций, протекающих в газовой фазе, константу 
равновесия выражают через парциальные давления:

^.еА>1.е
К р = ~ а  п Ь ' ( 2 . 6 )

Р А .е  Р В,е

Так как в соответствии с уравнением Менделеева — Клапейрона 
Рз =  О Я Т ,  то

К С =  К Р ( И Т ) ~ Ап, ( 2 . 7 )

где Ап — (г +  5 — а — Ь), если все участники реакции (I) — газо
образные вещества.

Константу равновесия можно выразить также через отношение мо
лярных долей NJ участников реакции

" К . е " | , е

" "  д *  д,* 12 81А,е ' уВ,е

или через количество компонентов /гу (моль):
„г *

„ "И.е "в.е
К п  =  ' V  „ Ь  ' ( 2 . 9 )

А , е  В ,е

Д ля реальных систем константу равновесия выражают через 
летучести /  или активности а. Так, для рассматриваемой реакции (I)

/р,е^1,е
Ъ = ~ ------Г--------• ( 2 .1 0 )

/А.е/в.е

4 .е 4 .е
К а  =  ~ -------— ■ ( 2 . 1 1 )

а А . е ° В , е

При небольших давлениях практически при любых температурах

К а  =  Ъ = * К р  -  К к  =  К п  ( ------- ------- ---------- ;-------) . ( 2 .1 2 )
V пя+ ^+ Ч + пв )

Константа равновесия и энергия Гиббса. Уравнение изотермы 
Вант-Гоффа. Д ля рассматриваемой реакции (I) изменение энергии 
Гиббса выразится уравнением

Д 0 = / - ц . к + я ц 8 —  ац.А — &цв . ( 2 . 1 3 )

Поскольку все участники реакции — идеальные газы, то при по
стоянной температуре

^ + Я 7' 1пР.|, (2 .14)
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где и} — стандартный химический потенциал вещества Л (индекс 0 
означает стандартное состояние). Д ля идеальных газов за стандартное 
принято состояние газа при давлении 0,098 МПа (1 атм) и температуре

Подставляя химические потенциалы, выраженные в соответствии 
с формулой (2.14), в уравнение (2.13) и группируя слагаемые, полу
чим

=  ацА —  6ц ^ ) + / ? Г  (г 1п 1п р5 — а 1п рА —  Ь 1п р в) .  ( 2 . 1 5 )

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

Стандартная энергия Гиббса при данной температуре является ха
рактерной для реакции постоянной величиной. Поэтому и выражение 
под знаком логарифма должно быть постоянным. Обозначив его че
рез К Р, получим выражение

Величина К Р, входящая в уравнение (2.18), является т е р м о д и 
н а м и ч е с к о й  к о н с т а н т о й  р а в н о в е с и я .

Не следует забывать, что в выражение термодинамической кон
станты равновесия входят не абсолютные значения равновесных пар
циальных давлений или концентраций веществ, участвующих в реак
ции, а относительные, т. е. безразмерные величины (например, давле
ния, отнесенные к значениям стандартного давления). Поэтому термо
динамические константы равновесия безразмерны.

Уравнение (2.18) называется у р а в н е н и е м  и з о т е р м ы  
В а н  т-Г о ф ф а. Оно в общем виде связывает между собой энергию 
Гиббса и константу равновесия, которую можно вычислить, зная А(Т.

Значения стандартных энергий Гиббса образования многих тысяч 
химических соединений сведены в таблицы термодинамических свой
ств и приведены в справочной литературе. В случае отсутствия таб
личных значений АС/5 их рассчитывают, используя уравнение 
ДО° =  Д Я °  — Т Д 5 ° ,  (2 . 19)

где АН°,  А5° —  стандартные энтальпия и энтропия. Значения этих 
стандартных термодинамических величин такж е приводятся в спра
вочной литературе.

Порядок и знак величины ДСг° позволяют качественно предвидеть 
положение равновесия реакции. Если АС?0 <  0, равновесие сдвинуто

298 К.

( 2 . 1 6 )

В условиях химического равновесия Аб =  0 и, следовательно,

( 2 .1 7 )

А в ° =  — Я Т Х п К р . ( 2 .1 8 )
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вправо, выход продукта велик, а константа равновесия имеет большое 
числовое значение. Если AG0 0, равновесие сдвинуто влево, выход 
продукта мал, К Р «  1.

Д ля протекания реакции слева направо благоприятны большие 
отрицательные значения АН° (т. е. значительный тепловой эффект) и 
большие положительные значения AS° (возрастание энтропии). Энт
ропийный член входит в уравнение (2.19) в виде произведения TAS0, 
поэтому и повышение температуры усиливает влияние, оказываемое 
изменением энтропии. В условиях равновесия при любой темпера
туре АЯ° =  TA S0, т. е. влияние энергетического и энтропийного 
факторов одинаково.

Решая совместно уравнения (2.18) и (2.19) относительно К Р, полу
чим
% е - ь а ° п ч т ) = e - \ H ° H R T )  e\ s ° / R  (2 .20)

И з анализа выражения (2.20) очевидно, что для экзотермических 
реакций (АН0 <  0), протекающих с возрастанием энтропии, К Р >  1, 
a AG° <  0. Д ля эндотермических реакций (АН0 >  0) при убыли энтро
пии (AS0 <с 0) самопроизвольное протекание процесса невозможно. 
Если АН0 и А5° имеют один и тот же знак, термодинамическая вероят
ность протекания процесса определяется конкретными значениями 
АН°, А5° и Т.

Рассмотрим на примере реакции синтеза аммиака совместное влия
ние А Н 0 и AS°  на возможность осуществления процесса (значения 
термодинамических функций для участников процесса указаны под 
уравнением реакции):

N 2+  3 H ^ z ± 2 N H 3 
Д # з 9 8 , к Д ж /м о л ь  . 0 0 2 - ( — 4 6 ,1 )
S S 9 8 , Д ж /( .м о л ь -К )  . 1 91 ,6  3 - 1 3 0 , 4  2 - 1 9 2 , 4

Д ля данной реакции AHlgs — — 92,2 кДж/моль, AS998 =  
=  — 198,0 Дж/(моль- К). T~AS°298 =  — 59 кДж/моль, AG298 — 
=  — 33,2 кДж/моль.

И з приведенных данных видно, что изменение энтропии отрица
тельно и не благоприятствует протеканию реакции, но в то же время 
процесс характеризуется большим отрицательным энтальпийным 
эффектом АН°, благодаря которому и возможно осуществление про
цесса. С ростом температуры реакция, как показывают калориметри
ческие данные, становится еще более экзотермической (при темпера
туре 725 К АН  = — 113 кДж/моль), однако при отрицательном значе
нии А5°повышение температуры весьма существенно уменьшает веро
ятность протекания процесса.

Химическое равновесие в гетерогенных реакциях. В химических 
гетерогенных системах, как и в гомогенных, условием химического 
равновесия является соблюдение при постоянных температуре и дав
лении равенств
dG =  0; Z fjj  drtj = 0
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Пусть, например, в реакции (I) компонент В находится в твердом 
или жидком состоянии, остальные вещества — газы. Тогда
' .“ r  +  ^ s — " Н а  —  6ц ^  =  ° .

где — в отличие от fi А — при данной температуре посто
янная величина, так как является химическим потенциалом насыщен
ного пара компонента В.

Константу равновесия реакции (I) можно выразить через отноше
ние парциальных давлений:

Кр= — PRePS' eb- (221)
р А, е (P ß .  е)

где р ^ — давление насыщенного пара компонента В, являющееся по
стоянной величиной.

Вводя новую постоянную величину К'р — К р (Рв. еУ\ получим вы
ражение для константы равновесия гетерогенной реакции:

P R .e .P s ,  е „  „„„Кр= — ------ • (2.22)
Р А. е

Так, например, для реакции 
FeO (т) +  Н2 (г) =  Fe (т) 4-Н 20  (г), 

константа равновесия запишется так:

Рн.о,е 
Р Рнг. е ’

т. е. равновесие достигается при определенном (постоянном для дан
ной температуры) отношении парциальных давлений водяного пара 
и водорода независимо от относительных и абсолютных количеств ок
сида железа и железа.

Д ля реакции обжига известняка 
СаСОэ (т; СаО (т) +  С02 (г)

Кр = Рс°2,е-
так как в этой реакции только один газообразный участник. Рав
новесное давление р с о2 е должно быть для каждой температуры вели
чиной постоянной, не зависящей ни от количества карбоната кальция, 
ни от количества оксида кальция. Оно сильно возрастает с повышени
ем температуры и называется д а в л е н и е м  д и с с о ц и а ц и и .

§ 2 Способы смещения равновесия

Положение равновесия всегда зависит от внешних условий, а так как 
внешние условия не могут сохраняться неизменными, то равновесие 
рано или поздно нарушается (смещается). Влияние изменения внеш
них условий на положение равновесия — принцип смещения равно
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весия, называемый в литературе п р и н ц и п о м  Л е Ш а т е л ь е ,  
можно сформулировать следующим образом:

если на систему, находящ ую ся в устойчивом  равновесии, воздействовать 
извне, изменяя какое-нибудь из условий, определяю щ их положение равновесия, 
то в системе усилится то направление процесса, течение которого  ослабляет 
влияние произведенного воздействия, и положение равновесия сместится в том 
же направлении.

Рассмотрим реакцию
а А ЬВ 1 * r R - | - s S

где реагенты (А, В) и продукты реакции (R, S) — идеальные газы . 
При равновесии справедливо равенство

PR.ePs.e Д G° ,
/  - -  —  - I n « »  ,2.23)

Р А,е Р в . е

Если под внешним воздействием изменится значение одного из чле
нов равенства A G °(R T)  или p Rr е, p ss е'( р ак е, Рвв е), то оно нарушится 
и система выйдет из состояния равновесия. В результате система будет 
стремиться к достижению нового состояния равновесия, характе
ризующегося новыми значениями равновесных парциальных давле
ний реагентов и продуктов.

Так как равновесие характеризуется равенством скоростей прямой 
и обратной реакций, можно сказать, что смещение равновесия про
исходит в том случае, когда произведенное воздействие неодинакова 
влияет на скорости прямого и обратного процессов. Это нарушение 
равенства скоростей и приводит к переходу системы в новое состояние 
равновесия, при котором скорости прямой и обратной реакций опять 
станут равными, но будут отличаться от первоначальных значений.

Влияние давления. Характер влияния давления на равновесие хи
мических реакций определяется знаком разности числа молей газо
образных участников реакции Ап или знаком изменения объема AV.

Д ля газовых реакций, в которых число молей продуктов превышает 
число молей реагентов, т. е. Ап >  0, увеличение давления неблаго
приятно. Смещению равновесия реакции вправо способствует сниже
ние давления. Если же реакция протекает с уменьшением числа мо
лей (Ап <  0), повышение давления целесообразно — оно смещает рав
новесие реакции в сторону образования продуктов.

Чувствительность положения равновесия к изменениям давления 
тем больше, чем большим изменением объема AV  (или Ап) сопровожда
ется тот или иной процесс. Значительные изменения объема могут про
исходить только в реакциях, в которых участвуют газы, или в тех 
случаях, когда хотя бы один из компонентов находится в газообраз
ном состоянии. Количественная оценка влияния давления на состояние 
равновесия дается уравнением (2.12).

Влияние инертного газа. Введение инертного газа в систему при 
р - const подобно эффекту уменьшения общего давления. Если реак
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ция протекает с уменьшением числа молей (Ап <  0), разбавление 
инертным газом смещает равновесие реакции в сторону исходных ре
агентов; при увеличении числа молей (Ап >  0) равновесие смещает
ся вправо. Поэтому в технологических процессах, сопровождаемых 
химическими реакциями, для которых Ап <С 0, стремятся к уменьше
нию накопления инертных газов в системе. Так, если в азотно-водо- 
родно-аммиачной смеси, взятой при р =  100 МПа, содержалось бы 
10% инертного газа, то это равносильно снижению давления на 
25 МПа. С целью поддержания высоких выходов аммиака в системе 
регулярно проводятся «продувка» и добавление свежего газа (см. 
гл. 14).

Выводы о влиянии инертного газа непосредственно следуют и из за 
кона Дальтона

Р ] = М 3 р,  ( 2 . 2 4 )

из которого видно, что эффект разбавления (уменьшения Д/.у) подобен 
эффекту уменьшения общего давления р в системе.

Влияние концентрации. В соответствии с принципом Л е Ш ателье 
введение в равновесную систему дополнительных количеств какого- 
либо вещества вызывает смещение равновесия в том направлении, при 
котором концентрация этого вещества уменьшается. Поэтому введе
ние избытка исходных веществ смещает равновесие вправо; введе
ние избытка продукта вызовет смещение равновесия влево. Т ак, из
быток кислорода увеличивает равновесную степень превращения 
5 0 2 в БОз.

Увеличивая концентрацию одного из реагентов (создавая его из
быток), можно повысить степень превращения другого. Этим широко 
пользуются в химической технологии, добиваясь полного превраще
ния дорогостоящего компонента сырья.

Во многих случаях смещение равновесия процесса вправо можно 
осуществить и выводом продуктов из реакционной зоны — уменьше
нием концентрации продукта. Т ак , введение в систему водоотнимаю
щих средств (например, Н 25 0 4) позволяет сместить равновесие реак
ции этерификации вправо:

СН3ОН4-СН3СООН с н 3с о о с н ,- | -н 2о

Влияние температуры. Н аправление смещения равновесия при из
менении температуры зависит от знака теплового эффекта реакции. 
Повышение температуры всегда благоприятствует накоплению ве
ществ, образующихся в данной реакции с поглощением теплоты, т. е. 
усиливает эндотермическое направление процесса. Понижение тем
пературы действует в противоположную сторону, т. е. усиливает 
экзотермическое направление.

При изменении температуры процесса равновесие смещается в на
правлении, для которого изменение энтропии имеет тот ж е знак, что
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и изменение температуры. Например, для рассмотренной выше реак
ции синтеза аммиака A S  <  0, следовательно, повышение температуры 
усилит реакцию диссоциации аммиака, а понижение температуры бу
дет способствовать протеканию реакции синтеза слева направо. Учет 
знака теплового эффекта реакции ( А Н  <  0) приводит к тому же выво
ду: повышение температуры смещает равновесие в сторону исходных 
реагентов (усиливает эндотермическое направление реакции), пони
жение температуры действует в противоположном направлении.

Следует отметить, что при изменении температуры равновесие сме
щается тем сильнее, чем большим тепловым эффектом сопровож
дается та или иная химическая реакция.

Итак, применяя принцип Л е Ш ателье, можно, не производя тер
модинамических расчетов, предсказать направление химических ре
акций, т. е. качественно судить о состоянии их равновесия.

§ 3. Зависимость константы равновесия 
от температуры

Ф ункциональная зависимость константы равновесия от температуры 
при постоянном давлении передается у р а в н е н и е м  и з о б а 
р ы  В а н т - Г о ф ф а

/ d In Kv \ ДН°
Г ^ - ) Р= - ^ ’ (2-25>

где А Н 0 — изменение энтальпии при стандартном состоянии.
Из уравнения (2.25) следует, что при положительных значениях 

А Н 0 (эндотермические реакции) d \ n K p/ d T  >  0 и К Р ( Т)  — возрас
тающая функция. Если А Н °  <  0 (экзотермические реакции), то 
din K p / d T  < 0  и константа равновесия уменьшается с повышением 
температуры. В обоих случая^ равновесные концентрации участников 
реакции меняются, т. е. анализ уравнения показывает, что оно в ко
личественной форме отраж ает вывод, вытекающий из принципа сме
щения равновесия: повышение температуры всегда смещает равнове
сие в направлении эндотермической реакции.

Для процессов, протекающих при постоянном объеме, зависимость 
константы равновесия от температуры передается у р а в н е н и е м  
и з о х о р ы  В а н т - Г о ф ф а :

где А1!° — изменение внутренней энергии в стандартном состоянии.
Уравнения изобары и изохоры реакции определяют зависимость 

константы равновесия от температуры в дифференциальной форме. 
Д л я  практических расчетов равновесия при различных температурах 
требуется провести интегрирование этих уравнений. Если АН° не

(2 .26)
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зависит от температуры (это справедливо для узкого интервала тем
ператур), то из выражения (2.25) получаем уравнение

К р (Г,) Г АН ° АН ° /1  1 \
1п— р 2 =  \ -------А Т = -------- ---- — ----- , (2.27)

К р ( Т х) J я т *  к  \ т 1 т 2 )  ’
г ,

по которому, располагая данными о АН° и К Р для какой-либо одной 
температуры Т х, можно легко определить значение константы равно
весия при другой температуре Т 2.

Интегрируя уравнение (2.25) при условии независимости теплового 
эффекта от температуры, можно вынести АН° из-под знака интеграла и 
получить следующее уравнение:

\ п К р = - ^ г ± В ,  (2.28)

где В — постоянная интегрирования.
Так как согласно уравнению изотермы Вант-Гоффа

(2.29)р я г  я

то В =  А5°/7? (при условии независимости АН° и А5° от температуры).

§ 4. Расчет равновесия по термодинамическим данным

Расчет константы равновесия и изменения энергии Гиббса позво
ляет определить равновесный состав реакционной смеси, а также и 
максимально возможное количество продуктов.

Определение констант равновесия химических реакций. В основе 
расчета констант равновесия для идеальных газов по термодинамиче
ским данным лежат уравнения (2.18) и (2.19). Эти уравнения связыва
ют константу равновесия с изменением энергии Гиббса А б 0, завися
щей от изменения энтальпии АН° и энтропии Л5°. При этом, посколь
ку важно не абсолютное значение термодинамических функций от
дельных участников реакции, а лишь их изменение, необходимо иметь 
какую-то точку отсчета. В качестве таковой принято, что для простых 
веществ (С, 0 2, Н 2 и т. п.) в стандартных условиях и стандартном со
стоянии (для газов — идеальный газ, для жидкостей — чистая жид
кость, для твердого тела — наиболее стабильная при данных услови
ях модификация) Огэв =  0 и # 29 8  =  0- Тогда каждое сложное соеди
нение можно охарактеризовать стандартной энергией Гиббса ДСгэв, 
энтальпией Л# 29 8  и энтропией АЗгэз его образования из простых 
веществ.

Значения термодинамических функций для большого числа про
стых веществ и соединений приводятся в справочной литературе. 
Пользуясь справочными данными, можно вычислить стандартные
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изменения энергии Гиббса, используя правило Гесса. Так, например, 
для реакции

С 0 2 ( г )  + 4 Н 2 ( г )  С Н 4 ( г )  +  2 Н 20  ( г )

— 394, 4 0 — 5 0 , 8  — 228,4

значения А в ^ в  всех участников реакции известны и приведены под 
уравнением (в кДж/моль). Тогда АОгэв для реакции составит

АС^эз =  — 5 0 ,8  — 2 - 2 2 8 , 4  — 3 9 4 , 4  =  —  113 ,2  к Д ж / м о л ь .

Отсюда легко рассчитать константу равновесия при 298 К:
ДОпП О

, П ^ Р . 2 9 8  =  ^

и, следовательно, значение константы равновесия при температуре 
процесса.

Определение констант равновесия сложных реакций осущ ествля
ют путем комбинирования простых реакций; при этом важно выделить 
и учесть каждую из составляющих простых реакций. Комбинирование 
необходимо проводить таким образом, чтобы через константы, извест
ные и приводимые в таблицах, можно было выразить константы бо
лее сложных реакций или получить по известным константам неиз
вестные. Так, для последовательных превращений
1) А +  В 5=± К

2) Я БЧ-г 

А + В  ^  Б +  г

константа равновесия суммарной реакции равна произведению конс
тант равновесия составляющих ее простых реакций:

Рь.еРг.е Р э.еРг.е  Ря.е , ,  „Кр =  -  ----- =  — ----------- .— ------ ------К
Р А .е  Р в . е  Р я . е  Р . А . е Р в . е

Р 1 Р я '

Соответственно суммарное изменение энергии Гиббса равно сумме ее 
изменений для отдельных реакций:

ДО° =  -  ЯТ  1п Кр  =  —  ЯТ  1п {КР1 К р>) =  № 1  +  Д О ° .

Определение состава реакционной смеси при химическом равно
весии. Рассмотрим связь константы равновесия К р и равновесной сте
пени превращения ха, е для газовой реакции

А 2И
кг
После установления равновесия на 1 моль введенного вещества ре

акционная смесь будет содержать (1 — х  А, е) моль реагента А и 2д: д,е 
моль продукта И. Всего в равновесном состоянии будет находиться 
1 — *А,е +  2х А, е =  1 +  х А, е моль. Если общее давление системы в
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момент равновесия равно р ,  то можем л,е 
записать равновесные парциальные дав- 
ления компонентов согласно (2.24):

I —  х
Р А

‘ А.е

I
*А.е

0 - М л . е )2

Тогда связь между константой равно
весия и равновесной степенью превра
щения выразится уравнением .0,5

р | , е  4 4 . е  Р2 ( ‘ л А .е )

Р А .е ( | + АА .е ) 2 ( ' - - ’гА .е ) / '

4л А .е  Р

I *А .е
( 2 . 3 0 )

Получили простое уравнение, из которо
го видно также влияние давления — 
при постоянной температуре снижение 
общего давления ведет к увеличению 
х д, е- Перегруппировка этого выраже
ния приводит к

Г  К Р  А 0 ’ 5

А .е ( 2 . 3 1 )

12 П р

Рис. 2.1 . Зависимость р авн о
весной степени превращения  
обратим ой  реакции А ^ 2 К  от 
давления р {р=р /р0 —  относи
тельное давление, где ра —  
стандартное  давление, равное  
0 ,098  М П а )  д л я  разных значе
ний константы равновесия Кр: 
1 — 0.1: 2 — 1,0; 3 —  10,0; 4 —  100,0

\  * , .  +  4р /

Расчетная формула (2.31) позволяет 
найти значения х А,е для разных давле
ний при постоянной температуре и, сле
довательно, рассчитать равновесный состав смеси. На рис. 2.1 пока
зана зависимость равновесной степени превращения реагента при 
протекании реакции А 2И от давления.

Пример 2.1. Р ассм отрим  расчет р авн ов еси я  по известны м значениям  К р 
для  реак ци и  ок и сл ен и я  д и о к си д а  серы:

502 +  0, 50г гЫ 2 
а Ь п

БО. +  гМо

где а, Ь, п — количество (моль) ком понентов  и сх о д н о й  смеси 5 0 2, 0 2, Ы2; (а Ч- 
+  Ь +  п) =  1.

Количество к а ж д о г о  компонента (моль) при д о с т и ж е н и и  равновесной  ст е п е 
ни п р евр ащ ен и я  * А,е составит

БО, 0 2 N .  БО,,

-ахА е  Ь— 0,5ахЛ е п ахА е

О бщ ее число молей р авновесной  смеси  

2п]  — а —  ахА е +  Ь —  0 , 5 ахА & -\-п + а х А е =  1 —  0 , 5 а х Д е .
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О бозначив о б щ ее  давл ен ие  через р,  выразим равновесны е да вл ен и я  к о м п о 
нентов:

а —ахА.е Ь—0,5ад:А е
Р5° '  е =  1 — 0,5ал'Д е Р; " ° ’ -е =  1 —  0 , 5 а х А е Р'’ =

ахА ,е

1 —  0 ,5адгд е Р'
Тогда

к  =  P sO „ e______________ а х А , е  ( [ ~  ° - 5цлА , е ) ° ’ 5

Р Ps° 2 , e P° ; 5 e ~  ( а ~ а Х А . е ) ( Ь - 0 . 5 а х А е ) О . Ь р О . ,  <2 ‘3 2 >

Отсюда

*А,е = --------------■ ; _ :___________■ (2.33)

к„+ у
1 — 0 . 5 ахА е

р (Ь — 0 . 5 ахА е )

Н айдем  состав  равновесной см еси, если в и сходной  смеси с о д е р ж и т с я  7%  
S 0 2, 11% 0 2, 82%  N*.

При Т =  6 5 0  К К р =  629.
П одставл я я  исходны е д анн ы е в ура вн ен и е  (2 .3 3 ) ,  получим  

629
*Л.е  = ------------------- :----------- •

I —  0 . 5 - 0 . 0 7 * А
629 -  I /

I (0 ,11  - 0 , 5 - 0 , 07.«Д е )

о ткуда  методом итераций н аходи м  * д е  =  0 ,9 4 4  и, сл ед о ва т ел ь н о ,  в равновесной  
смеси с о д е р ж и т с я  (моль): БОз —  0 ,0 6 9 ,  5 0 2 —  0 ,0 1 1 ,  0 2 —  0 ,0 4 1 ,  N 2 —  0 ,8 8 9 .

§ 5. Термодинамический анализ

Знание законов термодинамики необходимо инженеру не только для 
проведения термодинамических расчетов, позволяющих предсказать 
возможности данного превращения, определить диапазоны давлений 
и температур, в которых наиболее выгодно проводить процесс, рас
считать равновесный состав продуктов, но также и для оценки энер
гетической эффективности химико-технологических процессов. Тер
модинамический анализ основывается на рассмотрении сравнительно 
ограниченного числа характеристик, влияющих на энергетическую и 
экономическую эффективность отдельных циклов и в целом технологи
ческих схем. Ценность анализа энергетической и экономической эф
фективности заключается в том, что часто на самой ранней стадии ис
следования новых предложений удается предвидеть их экономиче
скую целесообразность или, наоборот, полную бесперспективность. 
Термодинамический анализ, как правило, дает возможность устано
вить это до составления технического проекта, требующего больших 
затрат труда и времени.
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В последнее время как в СССР, так и за рубежом получил развитие 
эксергетический метод термодинамического анализа. Этот метод осно
ван на применении понятия э к с е р г и я *  для исследования про
мышленных процессов.

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

Максимальную способность системы к совершению работы с учетом взаимо
действия с окружающей средой, параметры которой не зависят от воздействия 
рассматриваемой системы, называют технической работоспособностью или эк- 
сергией.

В качестве окружающей среды при этом понимают среду практи
чески неограниченных размеров, характеризующуюся относительно 
постоянными параметрами — температурой Т„, давлением р 0 и хи
мическим составом. Энергия, отведенная в окружающую среду в виде 
теплоты или работы, становится внутренней энергией окружающей 
среды. Окружающая среда служит аккумулятором энергии, имею
щим большие размеры; параметры состояния окружающей среды 
(температура, давление), несмотря на получение энергии, не меняют
ся. Таким образом, окружающая среда — это источник исходных 
веществ и приемник продуктов, который обладает минимальной сво
бодной энергией и поэтому не может быть источником работы. Систе
ма, находящаяся в термодинамическом равновесии с окружающей 
средой, теряет способность совершать полезную работу. Если пара
метры состояния вещества соответствуют параметрам компонентов 
окружающей среды, практическая энергетическая пригодность ве
щества равна нулю. Поэтому состояние термодинамического равнове
сия его с окружающей средой принимают за нулевой уровень при рас
чете практической энергетической пригодности этого вещества. Тепло
та имеет тем меньшую практическую пригодность, чем меньше разни
ца между температурой источника теплоты и температурой окруж аю 
щей среды. Находящиеся в среде внешние источники массы и энергии 
(например, химическое сырье, топливо), параметры которых сущест
венно отличаются от параметров среды, рассматриваются отдельно от 
среды.

В общем виде формула для определения эксергии потока вещества 
выглядит следующим образом :
/ г ^ £ к : £ р 4 - д „  £  +  ( 2 . 3 4 )

где Е к и £ р — кинетическая и потенциальная эксергии; А 0Е  — физи
ческая эксергия; £ с1] — химическая эксергия; Е — ядерная эксер
гия.

* Т ерм ин «эксергия» был в веден  3 .  Р антом  в 1956 г. Т е рм ин  с о ст о и т  и з  
д в у х  частей: гре ч еского  слова  «erg» —  р а б о т а ,  си ла  и п р иставки  «ех», о з н а ч а ю 
щей «из, вне».
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Важнейшими составляющими формулы (2.34) для процессов хи
мической технологии являются физическая и химическая эксергии. 
Сумма этих составляющих названа термической эксергией

£* =  Д „ £ + £ сЬ. (2.35)

Д ля определения физической эксергии вещества пользуются 
формулой

Л„£ =  Д / / - Г 0 Д5. (2.36)

где АН  — разность энтальпий в начале и в конце процесса; — 
изменение энтропии при переходе от исходных веществ к продуктам 
реакции при температуре окружающей среды.

Химическая эксергия рассчитывается по уравнению
П

£ сЬ=  V  Ди; П ] .  (2.37)
/=  •

При расчете эксергии по (2.36) необходимо располагать данными 
по энтальпиям и энтропиям. Эти данные могут быть взяты из справоч
ников или вычислены по формулам: 

удельная энтальпия 
7

>> — ¡о =  ! с )> <17'; (2.38)

удельная энтропия 
г,

‘- Н
Ср АТ

Т 
т.

( 2 . 3 9 )

Если известны средние теплоемкости в рабочих интервалах тем
ператур, то формулы (2.38) и (2.39) превращаются соответственно в 
выражения

<1 <о~ с р | (Т1 — Т0); (2.40)
Г,
Т,

Ту
1п — . ( 2 . 4 1 )1 о51 50 — с р

То

В случае если вещества в ходе процесса претерпевают изменение 
агрегатного состояния, формула для расчета удельной энтропии 
приобретает вид 

Тг
С С р й Т

=  ) - у -  +  2  - ¡ Г  . ( 2 . 4 2 )
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где Ц] —  тепловой эффект фазового превращения; Т ,  —  температура, 
при которой происходит фазовое превращение. При этом произойдет 
и изменение энтальпии на величину qj.

Пример 2 .2 .  О п р е де л и ть  эк с е р г и ю  р а сп л а в л ен н о го  фосфата (т =  1000 кг) 
при т е м п е р а т у р е  Ту =  1720 К . Т е м п ер а ту р а  п лавлен и я  фосфата Г п л =  1670 К,  
теплота п л ав лен и я  q =  400  к Д ж /к г ,  тем п л ое м к ость  твердого  фосф ата  в и н т ер 
вале т ем п ер атур  293 —  1670 К ср =  1 ,2  к Д ж / ( к г  • К ),  теп л о ем к о ст ь  р асп лав а  
при 1670 —  1720  К ср =  1 ,4 к Д ж / ( к г  • К).

В соответствии с ф ор м ул ам и  ( 2 .3 8 ) — (2 .42 )  э к с е р г и я  фосфата вы рази тся  как

me т [¡'j— -¿о —  7,1 ( s ,  —  s

'  Тп
(ТI —  ТПЛ) - Т 0 СР

т

ТI

Ср (Т пл q -? Ср

Тип
1л—

т о 

Я
т,

In
Т1

Е I 0 0 0 H 1 , 2  ( 1 6 7 0 — 293)  +  4 0 0 + М  ( 1 7 2 0 — 1 6 7 0 ) ] — 293 1 ,2  In
1670

2 9 3

400 1720 Y|
+  1 ,4  In

1670 1670
j j  =  1000 (2122  — 2 9 3 . 2 , 3 7 )  =  1 . 4 3 - 10е к Д ж .

М аксимальная полезная работа при протекании реакции при р - -

— const, как известно, равна изменению энергии Гиббса:
^ ш а х .Р  =  Д О = Д Я  —  Г Д 5 .  ( 2 . 4 3 )

Несмотря на внешнее сходство формул (2.43) и (2.36), значение 
максимальной работы, определяемое энергией Гиббса, в принципе 
отличается от разности эксергий АЕ.  Значения AG и АЕ  одинаковы 
только в частном случае: при Т  =  Т 0 и р  =  р 0. Замена температуры 
системы Т  на температуру окружающей среды Т 0 приводит к суще
ственным отличиям значений AG и А£:

1) AG равна максимальной работе только в условиях, когда Т и р  
в начале и конце процесса одинаковы; АЕ  равна максимальной работе 
любого процесса при условии, что он протекает при обратимом взаи 
модействии с окружающей средой;

2) AG при определении максимальной работы позволяет учитывать 
только внутренние процессы в системе, тогда как АЕ  учитывает и все 
виды энергетических взаимодействий вне системы.

Эксергетический баланс, эксергетический КПД. Д ля оценки эко
номической эффективности технологических процессов используют 
уравнения материального и энергетического (теплового) балансов.

При этом следует отметить, что энергетический баланс учитывает 
только количественные соотношения энергии, на основе которых 
определяются производительность аппарата, расход теплоносителя и 
коэффициент полезного действия Но при этом не дается оценка каче
ственного различия энергоресурсов разной физической природы и раз
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ного потенциала. В связи с этим указанные балансовые уравнения, 
базирующиеся на законах сохранения и превращения массы и энер- 
гии, дополняют эксергетическим балансом, основанным на одновре
менном учете первого и второго начал термодинамики. Уравнение

эксергетического баланса в общем 
виде имеет следующий вид:

2 E '  =  2E" +  D,  ( 2 . 4 4 )

где I . E '  и — входящие и вы
ходящие потоки эксергии; D  — по
тери эксергии.

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

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

Сопоставление энергетического и эксергетического балансов в ви
де диаграмм потоков (рис. 2 .2 ) наглядно поясняет различие между 
энергией иэксергией.

Диаграмма на рис. 2.2, а отражает в определенном масштабе пото
ки энергии Э, на рис. 2.2, б — потоки эксергии Е. В систему посту
пают, например, два потока энергии: Э\ н Э'2 и выходят три: Э'[, 
3"i и Э'з, причем Э з представляет собой потери в случае, если Э [ — 
тепловой поток. В силу закона сохранения энергии Э\ Эо =  Э'[ +  
+  Э'г +  Э'з, или в общем случае

Значение энергетического КПД

Я = - ^ 7 - .  ( 2 . 4 5 ,

где 2 Эп — сумма полезно затраченных энергий; 2 Э "  — сумма об
щих затрат.

Н а рис. 2.2, б входящие потоки эксергии Е \  и ^ и  выходящие Е'г и 
Е з соответствуют работоспособной энергии. Потоки Е \  и Э[ показаны 
на диаграмме одинаковыми по толщине (Е\  =  51); это соответствует 
случаю, если Э\ представляет собой электроэнергию. Электроэнергия

Рис. 2.2. Д иаграм мы  потоков эн ер 
гии Э (а) и эксергии Е (б):
Э' , .  Э ' 2 и Е '|, Е \  — на входе в систему; 
.9",, Э" 2, Э"з и Е"\ ,  Е " ъ Е " з — на выходе 
из системы: £>е и О* — внешние и внутрен
ние потери эксергии
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относится к неограниченно превратимым* видам энергии, т. е. пол
ностью работоспособным. Поток ££ показан меньшим, чем Э'ч (под Э.г 
подразумевается тепловой поток). Значение 2  Е "  всегда будет мень
ше 2 £ '  на величину потерь О,- от необратимости внутри системы 0 ;
=  2 £ '  — 2 £ " ,  которые энергетический баланс не отражает. Сущест
вуют и внешние потери эксергии О е, 
связанные с эксергией неиспользуемых 
выходящих потоков Е " .

Эксергетические потери, вызванные 
необратимостью, определяются согласно 
формуле Гюи — Стодолы:
О, =  7'0 Д 5 ,  ( 2 . 4 6 )

Рис. 2.3, 
тических 
аграмме

Определение эксерге-  
потерь по Т— 5 -ди -

где А5 — приращение энтропии изоли
рованной системы.

Потери эксергии, вызванные необра
тимым теплообменом, изображают с по
мощью Т  — 5-диаграммы (рис. 2.3).
Н а рисунке показаны кривые изменения 
состояния двух потоков, находящихся 
в тепловом контакте друг с другом.

Площадь / г1256 соответствует эксергии 
потока, являющегося ее источником и 
изменяющего свое состояние по кривой 
1 —  2 (Е х —  Е 2).

Площадь Е3475 соответствует, в свою очередь, эксергии нагревае
мого потока, изменяющего свое состояние по кривой 3— 4 (E^ — Е3).

Разность между приходом и расходом эксергии представляет со
бой потери эксергии вследствие необратимого теплообмена: 
и 1 =  ( £ , - £ , ) - ( £ 4_ £ 3) .  ( 2 . 4 7 )

Эти потери можно рассчитать без определения эксергии потоков, зная 
только энтропии теплоносителей:
0 , =  Гв А5 =  7'«[(5«— «*) — (5 Ж— 5 ,)]. ( 2 .4 8 )

* О гр ан и ч ени я  в превратим ости  эн ер гии  явл я ю тс я  сл ед ст ви ем  второго  з а к о 
на т ер м оди нам ик и . По степени  превратим ости  р а зл и ч а ю т  д в е  формы (или два  
вида) эн ер гии .  К  первой  о т н о с я т ся  эн ер ги и ,  п о л н о с т ь ю  превратим ы е в лю бы е  
д р у г и е  формы энергии; они не м огут  х а р а к тер и зо в а т ь ся  э н т р о п и е й .  Это э л е к т р и 
ческая , м ех а ни ч еск а я  и д р у г и е  формы эн ер ги и .  Ко второй ф о р м е  относятся  те  
виды эн ер ги и ,  которы е не м огут  быть п о л н о ст ь ю  п р е о б р а зо в а н ы  в д р у г и е .  В о з 
м о ж н о сти  их  п р ев р а щ ен и я  о п р е д е л я ю т с я  к ак  п ар ам етр ам и  этой эн ер гии  или р а 
бочего  т ел а ,  так и пар ам етр ам и  равн о в есн о й  о к р у ж а ю щ е й  с р ед ы . Т а к и е  формы  
эн ер ги и  х а р а к т е р и з у ю т с я  эн т р о п и е й ,  отличной  от н у л я .  Э н ер ги я  второго  вида  
(в н у т р ен н я я  э н е р г и я  р абоч его  т е л а ,  х и м и ч еск ая  э н е р г и я ,  э н е р г и я ,  п е р е д а в а е 
мая в виде теплового  п о ток а ,  и д р . )  состоит  как бы из д в у х  частей: эк сер ги и  и 
э н е р г и и ,  к о то р у ю  н е в о з м о ж н о  превратить в ра б о ту  (ан ер ги и ) .  М е ж д у  анергией  
и эн т р о п и ей  с у щ е с т в у е т  связь:  а н ер ги я  —  это эн ер г ия  п о л н о ст ь ю  н е о р г а н и з о 
ванного  д в и ж е н и я  м о л е к у л ,  эн т р о п и я  —  мера этого н е о р г а н и з о в а н н о го  д в и ж е 
ния .
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Таким образом, заштрихованная площадь на рис. 2.3 отображает 
потери эксергии.

Д ля эксергии неприменим общий закон сохранения: сумма эксер- 
гий всех элементов системы в ходе процесса уменьшается; только при 
отсутствии потерь (в обратимом процессе) сумма эксергий до и после 
процесса остается постоянной; в каждом необратимом процессе эксер- 
гия преобразуется в энергию. Отношение

Z E '  — (Di +  De)
г]е ~  -------- =  -------------- 1------ :— —  < 1  ( 2 . 4 9 )
,е ХЕ' ХЕ' ' '

называется э к с е р г е т и ч е с к и м  КПД, который всегда мень
ше единицы. Эксергетический КПД показывает степень приближе
ния системы к идеальной. Д ля идеального процесса, где потери 
эксергии отсутствуют, =  1, или 100 %. Если же подведенная эксер- 
гия полностью теряется в процессе, то т|е =  0 .

Все реальные процессы необратимы, и чем больше приращение 
энтропии в результате их протекания, тем больше эксергетические 
потери и меньше производимая системой работа. Эксергетические по
т ер и —  это невозвратимые потери энергии. Определение причин этих 
потерь и их количественная оценка являются важнейшей задачей тер
модинамического анализа химико-технологических систем.

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

ченных для одной цели, и выбрать наиболее эффективный в данных 
условиях с эксергетической точки зрения;

б) по абсолютной величине т]е определить целесообразность усо
вершенствования процесса;

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

Таким образом, эксергетический метод анализа позволяет опреде
лить степень термодинамического совершенства процесса, выявить 
основные источники потерь эксергии, наметить возможности снижения 
этих потерь и выбрать направления создания эффективной технологии.

К настоящему времени уже накоплен определенный опыт исполь
зования эксергетического анализа в химической технологии. В лите
ратуре приведены результаты эксергетического анализа многих про
изводств — метанола, азотной кислоты, аммиака. Данные, получен
ные, например, в результате анализа узла синтеза аммиака, достаточ- 

_ но характерны. Так, из энтальпийного баланса следует, что в колон
не синтеза аммиака, водонагревателе, теплообменной аппаратуре 
потери энергии близки к нулю. Из эксергетического баланса следует 
противоположный вывод — потери эксергии наиболее велики имен
но в колонне синтеза (2 2 ,6  % от всех потерь), т. е. выше, чем в тур
бине (20 %) и в компрессоре (16 %). Общие потери в колонне синтеза, 
водонагревателе, теплообменной аппаратуре составляют почти поло
вину всех потерь эксергии. Эксергетический анализ показывает, что
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потери можно уменьшить на 15— 18 % без значительного изменения 
процесса. Более существенный резерв связан с принципиальным изме
нением технологического режима синтеза аммиака (например, повы
шением температуры водной из зон), что позволило бы более квалифи
цированно использовать теплоту реакции и выдавать на сторону пар 
более высоких параметров.

В последнее время эксергетический анализ находит применение 
для решения технико-экономических задач, в которых вопросы опти
мизации процессов включают одновременно термодинамическую и 
экономическую оценки.

Пример 2 .3 .  Э к сергетический  а н али з  агре га т а  си нтеза  амм иака при д а в л е 
нии 30 М П а.

При составл ен и и  эк сер гет и ч е ск о го  б а л а н с а  в качестве точки отсчета  п рин я  
та о к р у ж а ю щ а я  ср ед а  при Т 0 =  2 9 8  К и р 0 =  0 ,1 М П а.

У р а вн ен и е  с у м м а р н о г о  эк сер г етич е ского  б а л анса  агрегата си нтеза  Ы Н 3 
б у д е т  иметь с л е д у ю щ и й  вид:

где £ авс —  эк с е р г и я  и с х о д н о й  а зо т о в о д о р о д н о й  см еси;  £ „ ' А и £ " ' д — э к сер г и я  

пар а  вы сокого  и н и з к о г о  д а вл ен и я  на в х о де ;  £®х и Е*ы* —  э к с е р г и я  воды на 
в х о д е  и вы ходе  из  во до н а гр ева т ел я;  £ э —  э к с е р г и я  подводимой эл е к т р о э н е р ги и ;  
£ ын —  э к с е р г и я  амм иака;  £ „ р д —  эк с е р г и я  п а р а  ср едн его  д а в л е н и я  на вы ходе;  
ЕПр —  э к сер г и я  п р о ду в о ч н ы х  и танк ов ы х газов;  £ Конд —  э к с е р г и я  к о н д ен са т а ,  
в ы х о д я щ его  из  к онден са ц и о н н о й  с т у п ен и  т у р б и н ы ;  Ь  —  потери от  необратим ости  
э н е р г ет и ч ес к и х  п р евр а щ ен и й .
Р езу л ь т а т ы  расчета эк сер гетич е ского  б а л а н с а  п редставлены  н и ж е .

Режим работы агрегата
П роизводительность по аммиаку, т /с у т 1360
Р а с х о д  газа:  

общий, через колонну синтеза, м3/ч . 
свеж ей  азотоводородной  смеси, м3 на 1 т 
МН3 .............................................................‘ ■"“ З .................................................................

М асса  газовой смеси на в х о д е  в колонну, кг

820  000

2700

на 1 т ЫН3 ..................................................................................
О бъем ная доля  МН3 в газе  (% ) и тем пература  

газа (К):

4070

на входе  в колонну синтеза  
после каталитической стадии . . 
после водяного холодильника  
после испарительного конденсатора

! 9,45 й 2 9 8 — 308  
7,1 и 240

3,4 и 308  
15,7 и 783

КОНД +  О  ,

Эксергетический
П р и х о д

поток £ -1 0 “ 6 кДж/ч 
Р а с х о д

£ ® д  =  4 6 2 , 2  

£ ” « =  4 1 , 9  

£®х = 1 1 , 4  
£ э =  1 3 ,7

£ а вс =  1533 ,2 ^ Ш 3“  1272-9
£ с р .д =  2 7 б ,2
£ Пр =  1 5 4 ,9  
£®ых =  6 9 , 5

И т о г  о  £  =  2 0 2 6 , 4
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П отери эк с е р г и и :  П =  2 0 2 6 ,4  • 10« —  1 766 ,5  • 106 =  2 5 9 ,9  • 10е . Э к сергети -  
ческий к оэф ф и ци ен т  п о л ез н о г о  дей ст ви я  б у д ет  равен

Е" 1 7 6 6 , 5 - 10«

Це~  Е' ~  2 0 2 6 .4 - 1 0 «  = 0 , 8 7 -

Вопросы и упраж нения для повторения  
и самостоятельной проработки

1. С ф о р м у л и р у й т е  о сн овн ой  к р у г  за д а ч ,  реш аем ы х в хи м ической  т е х н о 
логии  при вы боре т ех н о л о ги ч ес к о г о  реж и м а  на основании  з а к о н о в  хим ической  
тер м оди нам ик и .

2 . К ак  о п р еде л и т ь  н апр а в лен н о сть  хим ической  реакции? К а к ,  ср авни вая  
зн а ч ен и я  эн е р г и и  Гиббса  Д б  д л я  р азл и ч н ы х  реа к ц и й ,  о п р еде л и т ь ,  к акая  из них  
я вляется  с п онтан н ой  (с а м о п р оизвол ь ной )?

3. С ф о р м у л и р у й т е  основны е у с л о в и я  устой ч ив ого  р авн ов еси я .
4. Что х а р а к т е р и з у е т  х и м и ч еск ое  равновесие?
5. В ы ч исл и те  величины  /Сс, K N , К п для  р авновесной  реакции

С„Н5—  C2H 5 í = ±  C 6H S — С Н = С Н 2— Н 2

есл и  при т е м п е р а т у р е  £ 8 0  °С н айден а  К р =  0 ,2 0 ,  о б щ ее  д а в л е н и е  р =  0 ,0 0 5  М П а .
6 . С ф о р м у л и р у й т е  пр ин ц ип  Jle Ш ателье. К аким  о б р а зо м  он п ом огает  п р е д 

сказать в л и я н и е  и зм ен ен и я  тем п ературы  и д а в л ен и я  на со с т о я н и е  р авн овеси я  
химической р еакции?

7. И с п о л ь з у я  п ринцип Л е  Ш ателье ,  п р о а н а л и з и р у й т е  все в о зм о ж н ы е с п о 
со б ы  см ещ ен ия  вправо р авновесия  реакций

N ,  +  3 H ,  ^=1 2 N H 3; АН <  0

C H 4 - f  Н 20  СО  +  З Н 2; Д Я > 0

С 0  +  Н 20  С О , +  Н 2; Д Ж О

2 C 2H 5O H  С4Н в -Ь 2 Н 20  +  Н 2: АН >  0

8 В ы ведите  у р а в н е н и е  д л я  расчета равн овесн ой  степени п р ев р а щ ен и я  р е а 
гента А по и зв естной  величине К с д ля  реакции

2  А R

9. Вы ведите у р а в н е н и е  для  расчета равн овесн ой  степени п р е в р а щ е н и я  р е а 
гента А по известны м величинам К р и д а в л ен и я  р в систем е д л я  р еак ци и

А + В  í r ±  R

10. В ы ведите  у р а в н е н и е  для  расчета равн овесн ого  состава  уч а стн ик о в  р е 
акции си нтеза  амм иака по известны м знач ен иям  К р и д а вл ен и я  р в систем е.

11. Р а ссч и т а й т е  к о нста н ту  р авн ов еси я  д л я  реакции

СОг ^ С  ^z±  2СО

есл и  известно ,  что д л я  С 0 2 AG298 =  — 394 572  и д л я  СО Д С .?98 =  
=  — 137 3 3 4  Д ж / м о л ь .

16. Н а й ди т е  к о н стан ту  р авн овеси я  при т е м п е р а т у р а х  500  и 200 0  К для  
реакции

н2о + со  н2+ со 2
есл и  A G s00 =  — 2 0 ,2  к Д ж /м о л ь  и ДО2000 =  2 5 ,3  к Д ж /м о л ь .

17. П очем у  м о ж н о  исклю чить  из  в ы р аж ен и я  д л я  константы р а вн о в еси я  к о н 
центрации ком понентов ,  я в л я ю щ и х с я  чистыми твердыми вещ ествами или ж и д 
костями?

14. Что такое  эк сер ги я?
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15. К аковы  в о зм ож нос ти  и цели эк сер гетич е ского  ан а л и за  т е х н о л о г и ч е с к и х  
п роцессов?

16. К ак  р ассчитать  э к сер г и ю  р еа к ц и о н н о г о  потока?
17. В чем о с н о в н о е  р азличи е  п оня ти й  «потери энергии» и «потери эксергии»?
18. С какой целью  в т е х н и к е  и с п о л ь з у ю т  эк сергетически й  К П Д ?  К аковы  

пути у в ел и ч ен и я  эк сер гетич еского  К П Д ?

Глава 3

Использование законов химической кинетики 
при выборе технологического режима

Химическая термодинамика позволяет решить вопрос о направлении 
протекания химических реакций и оценить предельно достижимые 
(равновесные) состояния реакционной системы. Однако она не может 
ответить на вопросы, имеющие чрезвычайно важное практическое 
значение в химической технологии: как быстро произойдет химическое 
превращение, за какой промежуток времени будет получено то или 
иное количество продукта реакции.

Решающее значение при выборе условий проведения химико-тех- 
нологических процессов имеют вопросы скорости химических превра
щений, изучаемые химической кинетикой.

Д ля химической технологии важен конечный результат кинетиче
ских исследований — конкретный вид уравнения, позволяющего рас
считывать скорость химической реакции при различных условиях ее 
проведения. Кинетические уравнения, содержащие необходимую ин
формацию об основных закономерностях химических превращений, 
являются первоосновой математической модели химического реактора. 
Без знания кинетических закономерностей невозможно правильно 
выбрать тип реактора и рассчитать его конструктивные размеры.

Вопросы изучения кинетики химических реакций, определения 
кинетических параметров подробно рассматриваются в руководствах 
по физической химии и химической кинетике. Здесь основное внима
ние будет обращено на практические приложения результатов кине
тических исследований.

§ 1. Скорость гомогенных химических реакций

Скорость химической реакции гюг3 принято выражать количеством 
(моль) п.] одного из реагентов или продуктов, прореагировавшим (или 
образовавшимся) в единицу времени т в единице реакционного про
странства *. Д ля гомогенной химической реакции

* П од р еакционны м  п р остранством  в с л у ч а е  гомогенны х реакций  п о н и м а 
ют объ ем  реа к то р а ,  гетероген н ы х —  п о в е р х н о с т ь  р а зд ел а  ф аз,  на  к оторой  п р о 
тек а ет  п р оцесс ,  гетеро ген н о -к а т а л и т и ч еск и х  —  п о вер х н о ст ь  р а з д е л а  фаз или к о 
личество к а тал и затор а .
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( 3 . 1 )

где V — реакционный объем.
Скорость химической реакции может быть измерена по любому 

компоненту, участвующему в реакции; она всегда положительна, 
поэтому знак перед производной скг̂ /йт: должен определяться тем, 
является ли вещество J исходным реагентом (тогда 6ги/11т отри
цательна) или продуктом (тогда дпз/йт положительна). Иногда нель
зя определенно сказать, является ли вещество J реагентом или про
дуктом. Например, при протекании последовательных реакций 
Д — - Я: И —  Б

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

В том случае, если реакция протекает при постоянном объеме, 
скорость определяют как изменение молярной концентрации С} в 
единицу времени:

Если химическая реакция описывается стехиометрическим урав
нением
«А--}- ¿В +  сС-¡-. . .  -*/•!? — ^  .

то изменения количеств реагентов и продуктов Ап J в результате ее про
текания связаны между собой соотношениями (1.2). Скорости реакции, 
определенные по изменению количества различных реагентов в соот
ветствии с уравнениями (3.1) или (3.2), количественно различаются 
между собой, если не равны стехиометрические коэффициенты у этих 
реагентов. В то же время из уравнений (3.1) и (1.2) следует, что для 
скоростей реакции, рассчитанных по изменению количества разных 
реагентов или продуктов, будет выполняться условие

Т акая ситуация создает некоторые неудобства в количественном оп
ределении скорости реакции, так как измеренная по изменению коли
честв различных реагентов скорость одной и той же реакции будет вы
раж аться различными числовыми значениями. Д ля устранения этого 
неудобства далее будем определять скорость реакции по следующему 
уравнению:

(1 (пл /V)  

=  ± --------:------- (3.2)
с]т
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где /  — стехиометрический коэффициент у компонента Л, по которому 
рассчитывают скорость реакции. Тогда скорость «приводится к обще
му знаменателю» и независимо от того, по изменению количества 
какого конкретного реагента или продукта она определялась, числен
но будет одинакова, т. е.

югА =  шгВ =  - - -  = а ' г Л = и,г. ( 3 - 5 )

Экспериментально скорость химической реакции определяют, изу
чая изменение во времени количества (или концентрации) некоторого 
реагента или продукта.

Численно скорость реакции выражают в единицах концентра
ции, отнесенных к единице времени, например в кмоль- м~3-ч~ ‘; 
моль-л _1- с- 1  и т. д.

§ 2. Зависимость скорости химических реакций 
от концентрации реагентов; кинетические уравнения

Скорость химического превращения зависит от большого числа пере
менных. Результаты экспериментальных исследований различных ре
акций показали, что на скорость влияют не только факторы, опреде
ляющие состояние химического равновесия (температура, давление, 
состав реакционной системы), но и иные причины, такие, как наличие 
или отсутствие посторонних веществ, не претерпевающих изменений 
в результате реакции, условия физический транспортировки реаген
тов к реакционным центрам и др.

Факторы, оказывающие влияние на скорость химического пре
вращения, обычно подразделяют на две группы: чисто кинетические 
(микрокинетические), определяющие скорость взаимодействия на мо
лекулярном уровне, и макрокинетические, определяющие влияние 
на скорость реакции условий транспорта реагентов к зоне реакции, н а
личия или отсутствия перемешивания, геометрических размеров реак
тора.

Рассмотрим сначала влияние микрокинетических факторов на 
скорость химических реакций.

Законы химической кинетики основаны на двух простых принци
пах (постулатах), впервые установленных при изучении реакций в 
растворах:

ск ор ость  хим ической  реакции п р опор ц ион ал ьна к онц ен трац и ям  реагентов '
сум м арная ск ор ость  нескольких п осл едов ател ь н ы х пр евр ащ ен и й , ш ироко  

р азличаю щ и хся  по ск ор ости , оп р едел я ется  ск ор остью  н аи бол ее м едл ен ной  с т а 
дии.

Функциональная зависимость скорости химической реакции от 
концентраций компонентов реакционной смеси

а ’г =  и' г ( СА, СВ, • К О  ( 3 - 6 )

называется к и н е т и ч е с к и м  у р а в н е н и е м  р е а к ц и и .
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В химической кинетике принято делить химические реакции на 
элементарные и неэлементарные (сложные).

Э л е м е н т а р н ы м и  (одностадийными) называются реакции, 
осуществление которых связано с преодолением одного энергетическо
го барьера при переходе из одного состояния реакционной системы 
в другое. Механизм такой реакции соответствует ее стехиометрическо- 
му уравнению. Кинетическое уравнение необратимой элементарной 
реакции

я А + 6В (1)

в соответствии с первым постулатом, основанном на законе действую
щих масс, имеет вид

®г  =  1гсА  СВ* ( 3 ' 7 >

Коэффициент пропорциональности &, входящий в кинетическое урав
нение (3.7), называют к о н с т а н т о й  с к о р о с т и  химической 
реакции. Целочисленные показатели степени а и Ь у концентраций ре
агентов А и В в кинетическом уравнении (3.7) для элементарной реак
ции называются порядками реакции по реагентам А и В соответствен
но. Их сумма а Ь =  п называется о б щ и м  п о р я д к о м  р е 
а к ц и и .  Д ля элементарных реакций частные порядки (порядки 
реакций по отдельным реагентам) равны соответствующим стехиомет- 
рическим коэффициентам в уравнении реакции.

Н аряду с понятием «порядок реакции» в химической кинетике ис
пользуют понятие «молекулярность реакции». Молекул я рность реак
ции равна минимальному числу молекул, одновременно принимающих 
участие в одном элементарном акте реакции.

Д ля элементарных реакций порядок равен молекулярности и мо
жет иметь значения 1, 2, 3. Порядок (или молекулярность) элемен
тарных реакций не превышает значения 3, так как вероятность одно
временного столкновения более чем трех молекул чрезвычайно низка. 
Большинство элементарных реакций — это реакции второго поряд
ка.

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

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

Д ля формально простой реакции

«к+ЬВ+сЮ гЯ + вБ -Н О
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кинетическое уравнение по аналогии с простой (элементарной) ре
акцией можно записать в следующем виде:

®гА =  *сА св  <т>.

где частные порядки реакции а ,  р и 6 находят экспериментально. В об
щем случае а  Ф а ,  (3 ф Ь ,  & фс1, т. е. молекулярность и порядок реак
ции не совпадают. Полный порядок реакции п = а - * - Р т § и  част
ные порядки в таком уравнении могут быть целочисленными, но мо
гут быть и дробными, так как закон действующих масс, предполагаю
щий целочисленные показатели степеней у концентраций в кинети
ческом уравнении, строго применим только к элементарным реакциям.

Наряду с неэлементарными реакциями, которые можно рассмат
ривать как формально простые, существует много сложных реакций, 
которые явно распадаются на стадии (продукты различных стадий об
разуются в значительных количествах).

Простейшими типами сложных реакций являются параллельные и 
последовательные.

В параллельных реакциях взаимодействие одних и тех же реаген
тов может протекать по различным реакционным путям с образовани
ем различных продуктов. В качестве примера можно указать на парал
лельные реакции окисления аммиака, продуктами которых могут быть 
или оксид азота (II) N 0 , или оксид азота (I) N ¿0, или азот Ы2.

В последовательных реакциях продукт первой реакции является 
исходным реагентом для второй; реакция может состоять как из двух, 
так и из большего числа стадий, следующих друг за другом. Приме
ром таких реакций могут служить реакции расщепления углеводоро
дов с длинной углеродной цепочкой на все более мелкие молекулы.

В случае, если известен механизм сложной реакции (элементарные 
стадии, через которые она протекает),

скорость реакции по одному из веществ —  ее участников —  равна алгебраи
ческой сумме скоростей тех элементарных стадий, в которых это вещество при
нимает участие.

При определении знаков у членов этой суммы удобно пользоваться 
формальным правилом: производной концентрации данного компонен
та по времени с1с.г/<1т приписывают знак минус независимо от того, 
является ли компонент Л исходным реагентом или продуктом реакции; 
скорости элементарных стадий, в которых компонент Л расходуется 
(является реагентом), записывают в общей сумме со знаком плюс, 
скорости стадий, в которых компонент Л образуется (является про
дуктом), — со знаком минус.

Пример 3.1. Составим кинетическое уравнение по веществам Я и А —  участ
никам сложной реакции:



Эта реак ци я  состоит и з  трех  стадий; вторая  и третья стадии явл я ю тс я  п о с л е 
довательны ми по отн о ш ен и ю  к первой стадии и параллельны м и по о т н о ш ен и ю  
д р у г  к д р у г у .  С к ор ость  по ком п онен ту  И ,  у ч а с т в у ю щ е м у  во всех т р е х  р е а к ц и я х ,  
в ы р аж ается  у р а в н ен и ем

с!ск
и1тЯ~  =  ^1 еА св  +  /г2 ск +  к3 с к _

С к ор ость  по и с х о д н о м у  р еагенту  А ,  у ч а с т в у ю щ е м у  л и ш ь  в первой эл ем ен т а р н о й  
ст а д и и ,  в ы р а ж а ется  уравн ен и ем

йсА
шгА = ~  =  * 1 СА с в.

Пример 3 .2 .  О б р а т и м у ю  р еак ци ю  

А + В  ^  И +  Б

с точки з р е н и я  хи м и ч еск ой  кинетики м о ж н о  рассм атривать  как с л о ж н у ю ,  с о 
с т о я щ у ю  из д в у х  стадий:

1) А +  В Л .  Я +  Б

2 ) И +  Б - Ь  А + В

П о это м у  ск о р о ст ь  и сч езн ове ни я  и ли  о б р а з о в а н и я  участников это й  р еак ци и  
м о ж н о  за п и са ть  с п ом ощ ью  с л е д у ю щ и х  у р а вн ен и й :

Аса  ^ с в
“ 'гА =  а ' г В = ~  =  к 1 с А  СВ —  к г сЪ  С3 ;

=  = “ 'г 5 =  ~ ^ т ~  =  СА с В ^ г *12 с ъ с $ .

§  3. Способы изменения скорости 
простых и сложных реакций

Как уже указывалось, скорость химической реакции зависит от боль
шого числа различных факторов. Из кинетических уравнений следует 
прежде всего, что скорость- простой реакции пропорциональна кон
центрациям веществ, являющихся реагентами в данной реакции. 
Следовательно, для простых реакций увеличение концентрации ис
ходных веществ практически всегда приводит к увеличению скоро
сти (за исключением реакций нулевого порядка, скорость которых не 
зависит от концентрации).

Если реакция, описываемая стехиометрическим уравнением (I), 
характеризуется различающимися частными порядками по компонен
там А и В, то наибольшее влияние на скорость реакции будет оказы
вать изменение концентрации реагента, имеющего больший частный 
порядок. Например, если кинетическое уравнение реакции, в которой 
участвуют два реагента, имеет вид хитк=кс% с%-2'% то увеличение кон
центрации реагента А в 2 раза вызовет рост скорости в 4 раза, а двух
кратное увеличение концентрации реагента В приведет к увеличению 
скорости лишь в 1,19 раза.
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Д ля сложных реакций, в частности для параллельных, вопрос о 
выборе концентраций реагентов для управления процессом такж е не 
является однозначным. Рассмотрим для примера систему из двух 
параллельных реакций разного порядка (при постоянной температу-

Говоря об увеличении скорости такой реакции, нужно сначала ре
шить, какая реакция более важна, т. е. какая реакция приводит к об
разованию нужного целевого продукта. Нас интересует чаще всего не 
то, насколько быстро израсходуется реагент А, а насколько быстрее 
целевой продукт будет образовываться по сравнению с побочным про
дуктом.

Пусть в рассматриваемом примере целевым является продукт пер
вой реакции I?, а побочным — продукт Э.

Д ля анализа соотношения скоростей целевого и побочных процес
сов пользуются мгновенной или дифференциальной селективностью 
[см. уравнение (1.24)], равной отношению скорости расходования 
реагента А на целевую реакцию к общей скорости расходования 
реагента и на целевую, и на побочные реакции.

Значение дифференциальной селективности в ходе процесса в об
щем случае не остается постоянным, так как оно определяется отноше
нием скоростей реакций, а скорость реакции по мере ее протекания ме
няется. Таким образом, дифференциальная селективность характери
зует эффективность целевой реакции в некоторый момент времени при 
некотором значении концентраций реагентов и продуктов и при задан
ной температуре. Лишь в том случае, когда параметры процесса во 
времени и пространстве не меняются (это возможно при проведении 
процесса в стационарном реакторе идеального смешения), ф' остается 
постоянной величиной.

При протекании химической реакции меняются концентрации ре
агентов и продуктов. Рассмотрим, как при изменении концентрации 
исходного реагента А для системы параллельных реакций (II) при 
постоянной температуре процесса меняется дифференциальная се
лективность ф'.

Пусть целевая реакция имеет по исходному реагенту А порядок 
п1, а побочная реакция — п г, тогда

ре):

аг А
к

(II)

а ,  А «Б
к

“ 'г(А-К) ~  Й1 СА » ( 3 . 8 )

( 3 . 9 )

Ф ( 3 . 1 0 )
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Проанализируем зависимость <р' от концентрации реагента А. Для 
удобства преобразуем выражение (3 . 10):

Здесь X =  к .2 к 1 — величина, не зависящая от концентрации реа
гента А; Ап — п 2 — п 1 — разность порядков побочной и целевой 
реакций по исходному реагенту А. Очевидно, что ф ' может быть как

возрастающей, так и убывающей функцией 
от концентрации. Определим характер 
функции ф' (сА) по знаку первой производ
ной:

с!(р' А пксХп~'
<*СА {\ + Ьс%пу  ' (312)

Как видно из уравнения (3.12), знак 
первой производной зависит от знака 
Ап (I  — к г1к1 — всегда положительна, с А 
в любой степени также положительная ве
личина). Если Ап  <  0, т. е. если >  п 2 
(порядок целевой реакции по исходному 
реагенту больше порядка побочной реак
ции), то ф' (сА) — возрастающая функция; 
скорость целевой реакции с ростом кон
центрации исходного реагента возрастет 
значительно быстрее скорости побочной 
реакции и доля скорости целевой реакции, 
в суммарной скорости возрастет (рис. 3 . 1 , 
кривая 2 ).

В этом случае желаемый результат — увеличение скорости об
разования побочного продукта К по сравнению со скоростью обра
зования побочного продукта Б (увеличение дифференциальной се
лективности ф') — достигается при использовании исходного реагента 
высокой концентрации.

При Ап >  0 (п, <  п.г) характер зависимости ф' от концентрации 
исходного реагента противоположный: с!ф7с1сА< ;0 ,  следовательно, 
Ф (с А) — убывающая функция (рис. 3.1, кривая /), и более высокая 
дифференциальная селективность по целевому продукту достигается 
при низкой концентрации исходного реагента. Следовательно, не всегда 
выгодно стремиться увеличивать концентрацию реагента. Правда, при 
низких концентрациях реагента небольшим будет абсолютное значение 
скорости при прочих равных условиях. Тогда нужно искать другие 
пути увеличения скорости реакции при сохранении высокого значения 
дифференциальной селективности. При Ап =  0 дифференциальная 
селективность, как это видно из уравнения (3.12), остается постоян

Рис. 3.1. Зависимость д и ф 
ференциальной селектив-  
кости от концентрации ие 
ходкого  реагента А д ля  п а 
раллельных реакций при 
различных соотношениях  
порядков реакций я,, и п2:
I — л ,=  1; А, —10 ч -1: «г=2.5: 
£.2=15 м4*5/(кмоль‘*5-ч); ?
= 2.5; ¿1=15 м4*5/(кмоль‘>г,-ч); 
п.,=  I ; /?2 =  10 ч - ‘
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ной величиной при любых значениях концентрации исходных реаген
тов, и изменить <р' можно, лишь изменив соотношение к 21к г.

Проще всего повлиять на это соотношение, изменив температуру 
проведения реакции, так как температура является одним из техноло
гических параметров, в наибольшей степени влияющим на скорость 
химической реакции. Рассмотрим влияние температуры на скорость 
химической реакции более подробно.

Экспериментально при изучении кинетики химических реакций бы
ло обнаружено, что при увеличении температуры на 10 ° скорость ре
акции увеличивается в 2—4 раза. Более строго эта зависимость выра
жается в виде уравнения Аррениуса:
k =  ka ехр [ —  E / ( R T ) ] , ( 3 . 1 3 )

где k — константа скорости реакции; R  — универсальная газовая 
постоянная; Т — температура; к0 — предэкспоненциальный множи
тель; Е  — энергия активации реакции.

Энергия активации элементарной реакции Е  — это минимальный избыток 
энергии над средней внутренней энергией молекул, необходимый для того, что
бы произошло химическое взаимодействие (энергетический барьер, который долж
ны преодолеть молекулы при переходе из одного состояния реакционной систе
мы в другое).

Д ля обратимых реакций разность энергий активации прямой (Е х) 
и обратной (Е 2) реакций равна тепловому эффекту реакции.

Предэкспоненциальный множитель к 0 учитывает число соударений, 
вероятность распада активированного комплекса реакции на исход
ные реагенты без образования продуктов реакции, пространственную 
ориентацию молекул реагентов, а также ряд других факторов, влияю
щих на скорость реакции и не зависящих от температуры. При более 
строгом рассмотрении следует учесть, что k 0 также зависит от темпера
туры, но при температурах, когда R T  Е,  с достаточно хорошим при
ближением этой зависимостью можно пренебречь*.

Часто уравнение Аррениуса представляют в виде линейной зави
симости логарифма константы скорости от обратной температуры: 
ln k =  f  (1/Т). В таком виде удобно провести его анализ.

На рис. 3.2 в координатах 1п к — 1/Т представлена температурная 
зависимость константы скорости реакции. Из анализа этой зависимости 
можно сделать следующие выводы.

Во-первых, из неравномерности температурной шкалы, отложен
ной на оси абсцисс, следует, что химические реакции более чувстви
тельны к изменениям температуры в области более низких температур. 
На прямой / ,  соответствующей химической реакции с энергией акти
вации 165 кДж/моль, выбраны два участка / и / / ,  характеризующиеся 
одинаковым изменением температуры (АТ =  100 К), но в разных тем-

* Д л я  бол ьш ин ства  х и м и к о -т е х н о л о г и ч е с к и х  п р о ц е с с о в  Е =  8 0  ~  
-г- 100 к Д ж /м о л ь .  С л ед о в а т ел ь н о ,  при обы чны х д ля  п р о в ед ен и я  х и м и ч еск и х  р е а к 
ций т ем п ер а т у р а х  от 3 0 0  д о  1000 К  величина R T , х а р а к т е р и з у ю щ а я  т еп л о в у ю  
э н е р г и ю  м о л е к у л ,  в 2 0 — 70  р а з  меньш е Е.
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мературных интервалах: участок /  — в области температур, близких к 
комнатной, участок I I  —  в области более высоких температур 
(—300°С). Д ля участка /  при изменении температуры на 100° констан
та скорости реакции fe, увеличивается в 1,9-10 7 раз, для участка 11 
при том же АТ  наблюдается увеличение константы скорости лишь

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

Второй важный вывод вытекает из 
сравнения температурных зависимостей 
скоростей реакций с различными значе
ниями энергии активации. Чем выше 
энергия активации реакции, тем более 
чувствительна она к изменениям темпе
ратуры. На рис. 3.2 приведены темпера
турные зависимости для реакций с энер
гиями активации 165 кДж/моль (пря
мая /) и 40 кДж/моль (прямая 2).

При изменении температуры от 500 
до 600 К скорость первой реакции (Е  =  
=  165 кДж/моль) увеличивается в 
820 раз (участок II) ,  а скорость второй 
реакции (Е =  40 кДж/моль) —- лиш ь в 
5,3 раза (участок I I I ) .  Последний вывод 
чрезвычайно важен при выборе условий 
проведения сложных (параллельных и 
последовательных) реакций. Рассмотрим, 
например, влияние температуры на диф
ференциальную селективность для па
раллельных реакций ( / /) :

Рис. 3.2. Температурная з а в и 
симость константы скорости  
химической реакции для реак
ций с энергиями активации  
165 к Д ж /м о л ь  ( / )  и 40 к Д ж /  
моль (2):
у ч а с т о к  /  — и з м е н е н и е  1п & при 
р осте  т е м п е р а т у р ы  с 300 д о  400 К; 
у ч а сто к  I I  - т о  ж е ,  при росте  т е м 
п е р а т у р ы  с 500 д о  600 К; у ча сто к  
I I I  — и з м е н е н и е  1п /г д л я  р е а к ц и и  с 
низкой  эн ер ги е й  а к т и в а ц и и  при  и з 
м енении т е м п е р а т у р ы  с 500 до 
600 К Ф =

Д ля того чтобы выделить только влияние температуры на селектив
ность, примем, что целевая и побочная реакции имеют одинаковый 
порядок (пх=По).  Преобразуем уравнение (3.11) с учетом уравнения
(3.13):

(Г = '
1

* 2.о exp ( — Et lRT) -п ехр ( Д E /R T )
( 3 . 1 4 )

* i ,o  « Ф  ( - E . / R T )

Пренебрегая слабым влиянием температуры на предэкспоненциаль- 
ные множители в уравнении Аррениуса, считаем, что сг =  k 2J k от 
температуры не зависит. Производная

Д Е д £
а  ехр

dq>'

АТ
RT- RT

[ 1 о ехр {& E /R T)]2
( 3 . 1 5 )
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положительна, если Д£ =  £ , — Е., > 0 ,  и отрицательна, если 
А Е  <  0.

Таким образом, если энергия активации целевой реакции превышает 
энергию активации побочной реакции, то с ростом температуры наблю
дается рост дифференциальной селективности, т. е. относительно более 
быстрое увеличение скорости целевой реакции по сравнению с увели
чением скорости побочной реакции и суммарной скорости процесса. 
Наоборот, если £ , <  Е 2, для увеличения дифференциальной селектив
ности ф' нужно понижать, а не повышать температуру.

Из уравнения Аррениуса видно, что принципиально возможен еще 
один путь управления скоростью химической реакции — изменение 
величины Е  — энергии активации реакции. Высота энергетическо
го барьера реакции тесно связана с ее механизмом. Если изменить путь 
реакции, направив ее к конечным продуктам через некоторые но
вые промежуточные комплексы, то можно изменить и значение энер
гии активации. Такой путь возможен при применении катализаторов.

Из приведенного выше рассмотрения влияния температуры на ско-. 
рость реакций с различной энергией активации следует, что в случае 
применения катализатора для ускорения целевого процесса при про
ведении параллельных реакций возможна такая ситуация, когда 
энергия активации побочной реакции окажется выше энергии актива
ции целевой реакции, и тогда увеличение температуры, часто применя
емое для интенсификации химико-технологических процессов, приве
дет к снижению селективности по целевому продукту.

Вопросы и упраж нения для повторения 
и самостоятельной проработки

1. Чем различаются определения скорости гомогенной и гетерогенной хими
ческих реакций?

2 Как взаимосвязаны между собой реальные скорости образования или 
расходования отдельных участников реакции

•нА+йВ — гК -И Б

3. В чем заключается различие между микрокинетикой и макрокинетикой-
4. Что такое частный порядок реакции по компоненту Л? Как взаимосвя

заны частные порядки по разным компонентам и общий порядок реакции?
5 Какие реакции называют простыми, формально простыми, сложными?
6 Как составляют кинетические уравнения простых реакций?
7. Как составляют кинетические уравнения сложных реакций: а) с извест 

ным механизмом реакции; б) с неизвестным механизмом реакции?
8. Используя правило составления кинетических уравнений сложных ре 

акций (§ 2). запишите кинетические уравнения для расчета скорости по вещест
вам А, В, К и М для сложной реакции

*1
А +  В ^  К +  Б 

к,

А +  И Д  М

61



9. При постоянной тем пературе  протекаю т  две п а р а л л е л ь н ы е  р еак ц и и

характеризующиеся значениями констант скорости /г-, =  10_ 1 , к2 =  10—2 с- 1. 
Перед началом реакции с А>0 =  2 кмоль/м3, с к ,0 — с8,0 =  0.

Определите значения скорости химической реакции по исходному реаген
ту А (шГА) и продукту Б в момент времени, когда с п =  0,05 кмоль/м3, =
— 0,5 кмоль/м3.

10. Протекает сложная реакция

■ А -+ В Д 2И 

в Д р
И Д Б
при температуре, когда константы скоростей отдельных элементарных реакций 
имеют следующие значения: кх =  0,02 м3/(кмоль • с), к2 =  0,0015 с- 1 , к3 =  
= 0,0028 с- 1 . Начальный состав реакционной смеси: с А0 =  0,1 кмоль/м3, 
с в.о — 0,3 кмоль/м3, с к о =  сд.о =  с Р|0 =  0. В реакторе установились концент
рации продуктов: с я  =  0,028 кмоль/м3, с р =  0,05 кмоль/м3; степень превраще
ния исходного реагента х л =  0,2. Определите значения скоростей химической 
реакции по веществам И и Р.

11. Протекает сложная реакция

R Д S

при температуре, когда константы скоростей отдельных элементарных реакции 
имеют следующие значения: kx =  0,0028 с- 1 , к2 =  0,051 с- 1 , кя =  0,0032 с- 1 . 
Начальная концентрация исходного реагента с А 0 =  1,65 кмоль/м3; фактическая 
степень превращения исходного реагента х д составляет 30% от равновесной сте
пени превращения дгА,е; концентрация продукта R с Е =  0,15 кмоль/м3. Опреде
лите значение скорости реакции по продукту R (o>rpJ.

12. От каких микрокинетических факторов зависит скорость химической 
реакции?

13. В гомогенной химической реакции участвуют два реагента А и В. 
Реакции имеет первый порядок по реагенту А и второй порядок по реагенту В. 
Увеличение концентрации какого реагента даст больший эффект увеличения 
скорости реакции?

14. Выведите уравнение зависимости дифференциальной селективности от 
концентрации реагента А для параллельных реакций, имеющих разный порядок 
по реагенту А.

15. Вещества А и В участвуют в двух параллельных реакциях, причем част
ный порядок по реагенту А выше в целевой реакции, а частный порядок по реа
генту В выше в побочной реакции. Какие можно сделать рекомендации по из
менению концентраций реагентов для обеспечения высокой дифференциальной 
селективности? Как можно эти рекомендации выполнить при технологическом 
оформлении процесса?

16.  Запишите уравнение Аррениуса в дифференциальной, интегральной и 
логарифмической форме. В чем суть уравнения Аррениуса?

17 Определите энергию активации реакции, если при изменении темпера
туры с 450 до 500 °С ее скорость возрастает в 2,73 раза.
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18.  При температуре 748 К константа скорости реакции составляет 3,2 X 
X 105 ч- 1 . Определите константу скорости этой реакции при температуре 793 К, 
если ее энергия активации £  =  87,9 кДж/моль.

19.  При проведении кинетических экспериментов определены следующие 
значения константы скорости химической реакции при различных температурах

Г, К ..............................  298 323 348 373 398
к, м3/(кмоль• ч) . .0 ,5 1  0 ,82 1,35 1,92 2,62

Определите энергию активации реакции.
20.  Для реакции м-го порядка

п А Продукты

экспериментально получена зависимость концентрации реагента от времени про
ведения реакции в периодическом реакторе при постоянной температуре:

т, м и н ..........................0 1 2 3 4 5
сА, кмоль/м3 . . . .  2 ,00  0 .96  0 ,63  0,47 0,39 0,31

Определите порядок реакции и вычислите константу скорости.
21.  Почему эффективность повышения температуры, как средства относи 

тельного увеличения скорости реакции, выше при низких температурах, чем 
при высоких?

22. Проанализируйте зависимость дифференциальной селективности от 
температуры для двух параллельных реакций одинакового порядка.

23.  Две параллельные реакции

¡^А  +  ̂ В  -► гК+хБ (целевая реакция)
■аг А +  62 В -► у У -|-г2  (побочная реакция)

характеризуются следующими кинетическими уравнениями:

—  Ь. с ° - 8 с 1-54 _  . 1.5 0.25
гА. цел 1 А СВ • г А. поб 1 А СВ

и энергиями активации £ , =  45 кДж/моль, Е.г =  65 кДж/моль.
Проанализируйте зависимость дифференциальной селективности для такой 

системы реакций: а) от концентрации реагента А; б) от концентрации реагента 
В; в) от температуры. Какие можно дать рекомендации по выбору технологичес
кого режима для этого процесса на основе проведенного анализа?

24.  Две параллельные реакции характеризуются одинаковым порядком и 
различными значениями энергии активации: энергия активации целевой реакции 
равна 84 кДж/моль, энергия активации побочной реакции — 45 кДж/моль. 
Как повлияет увеличение температуры на дифференциальную селективность? 
Во сколько раз изменится дифференциальная селективность при увеличении 
температуры проведения реакции со 100 до 500 °С?

Глава 4

Общие сведения о химических реакторах

Одной из задач разработки промышленного химико-технологического 
процесса является выбор типа, конструкции и расчет химического 
реактора — центрального аппарата в любой химико-технологической 
схеме, включающей целый ряд машин и аппаратов, соединенных меж
ду собой различными связями.
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Как и в случае других аппаратов, используемых в химической про
мышленности (теплообменных, массообменных и др.), для изучения, 
расчета и проектирования химических реакторов применяется метод 
моделирования.

§ 1. Математическое моделирование химических реакторов 
и протекающих в них химических процессов

М о д е л и р о в а н и е  — это метод изучения различных объектов, 
при котором исследования проводят на модели, а результаты количест
венно распространяют на оригинал. Модель может представлять со
бой уменьшенную по определенным законам (или иногда увеличенную) 
копию реального объекта. Но моделью может быть и определенная 
система представлений о реальном объекте, выражаемая как совокуп
ность математических структур: уравнений, неравенств, таблиц, гра
фиков. Такую модель обычно называют математическим описанием объ
екта или его математической моделью.

М а т е м а т и ч е с к а я  м о д е л ь  — некоторое упрощенное 
изображение процесса в реакторе, которое сохраняет наиболее сущест
венные свойства реального объекта и передает их в математической 
форме. В зависимости от поставленной задачи математическая модель 
учитывает разное число признаков объекта и поэтому может быть ши
рокой или узкой.

Разработка моделей, в частности моделей реакторов и протекаю
щих в них химических процессов, — задача непростая, так как 
требования к математической модели часто бывают противоречи
выми.

Во-первых, модель должна быть проще реального объекта, нагляд
но и отчетливо передавать все качественные стороны интересующего 
нас явления. Только в этом случае можно, очевидно, сохранить «фи
зический контроль» над моделью. Кроме того, если модель сложнее 
объекта, то для изучения явления легче было бы исследовать сам объ
ект, а не модель.

Во-вторых, модель должна быть достаточно полной и подробной, 
точно передавать не только качественные, но и количественные зако
номерности явления. Если не выполнить этого требования, то затруд
нительно будет использовать разработанную модель для расчета хи
мических реакторов в широких диапазонах изменения условий их ра
боты.

Противоречивость этих требований очевидна: без обстоятельного 
изучения свойств системы не всегда ясно, какие факторы наиболее су
щественны, а какими можно пренебречь. При упрощении модели можно 
не учесть важные элементы изучения явления и этим сделать модель 
непригодной для расчета реального аппарата, и в то же время полная 
модель может быть столь сложной в математическом отношении, что до
статочно точный расчет на ее основе также станет невозможным. Следо
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вательно, разработка математической модели реактора всегда связана 
с поиском компромисса между указанными требованиями.

Облегчить эту сложную задачу помогают некоторые общие принци
пы, в частности использование системного подхода к химическим реак
торам и химическим процессам. Химический реактор рассматривают 
как сложную систему, т. е. множество элементов, находящихся в оп
ределенных отношениях друг с другом и образующих целостность, 
единство. В рамках системного подхода удобно использовать иерар
хический * принцип. Его суть состоит в том, что сложная система рас
сматривается как совокупность подсистем, связанных между собой. 
Подсистемы, находящиеся на более высокой ступени иерархии, вы
полняют все функции подсистемы, принадлежащей более низкой 
ступени иерархии.

Реактор и реакционный узел, будучи сложными объектами, имеют 
многоступенчатую структуру, и их математические модели строятся 
последовательно на основе предварительного построения моделей их со
ставных частей и введения соотношений, связывающих переход с од
ного уровня на другой. Исследование сложного процесса по частям 
дает возможность переходить к модели более высокого уровня, вклю
чая в нее как составную часть узкую модель более низкого уровня. 
Первоначально проведенный анализ моделей более низкого уровня 
существенно упрощает анализ процесса в целом, и в то же время в 
рамках иерархического подхода всегда учитывается взаимосвязь меж
ду различными уровнями системы.

Рассмотрим основные уровни химического процесса, протекающего 
в реакторе (в порядке возрастания ступеней иерархии).

М о л е к у л я р н ы й  у р о в е н ь  — межмолекулярное взаимо
действие на расстояниях порядка размеров молекул, определяемое 
прежде всего закономерностями химической кинетики. При анализе 
этого взаимодействия учитываются стехиометрические соотношения, 
устанавливающие количественную взаимосвязь между расходовани
ем различных реагентов и образованием продуктов реакции, а также 
законы химического равновесия.

У р о в е н ь  м а л о г о  о б ъ е м а  — некоторый элемент реак
ционного объема макроскопического размера, например сфера или 
цилиндр с поперечным сечением в несколько квадратных миллиметров 
или сантиметров. Таким элементом может быть одно зерно катализато
ра, пузырек газа, поднимающийся в барботажном слое, один элемент 
насадки в насадочной колонне и т. д. Закономерности предыдущего 
уровня должны быть теперь дополнены закономерностями тепло- и 
массопереноса.

У р о в е н ь  р а б о ч е й  з о н ы  а п п а р а т а  — статисти
ческая совокупность изученных на предыдущем уровне элементов мало
го объема, например слой катализатора, насадочный слой, барбогаж-

* Иерархия — это расположение частей или элементов целого в порядке 
от высшего к низшему.
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ный слой и т. д. На этом уровне необходимо учитывать эффекты, свя
занные с характером движения потока. В ряде случаев (например, при 
рассмотрении гомогенных реакций) на этот уровень можно перейти с 
первого, минуя уровень малого объема.

У р о в е н ь  а п п а р а т а  — конфигурация, взаимная связь и 
взаимное расположение рабочих зон аппарата, например несколько 
слоев катализатора, разделенных теплообменниками, в многослойном 
каталитическом реакторе или несколько барботажных тарелок в ко
лонном аппарате для проведения газожидкостных реакций.

Математические модели высоких уровней иерархии включают, как 
правило, несколько уравнений, как конечных, не содержащих опера
торов дифференцирования, так и дифференциальных, обыкновенных 
и в частных производных. Поэтому в общем случае математическая 
модель реактора — это достаточно сложная система уравнений, и ко
личественные расчеты на основании этой модели целесообразно прово
дить, используя электронные вычислительные машины. Правильно 
разработанная модель химического реактора или химико-технологиче- 
ского процесса позволяет разработать и систему управления реактором 
или процессом в целом с помощью ЭВМ.

В то же время при описании химического процесса на нижних уров
нях иерархической структуры часто возможно применение сравнитель
но простых математических методов, что позволяет не забывать в пер- 
ную очередь о физической сущности изучаемых явлений.

Протекающий в реакторе химический процесс представляет собой 
единство химической реакции и процессов переноса (тепло-, массопере- 
носа и переноса импульса). Уравнения, входящие в математическую 
модель, должны учесть все эти явления. Если для описания каждого 
из них использовать свои уравнения, то математическая модель полу
чится многомерной, что даже на низких уровнях иерархии затруднит 
нахождение решений такой системы уравнений, т. е. по сути дела ос
ложнит технологический расчет реактора.

Однако многие из перечисленных явлений (отдельных элементов 
химического процесса) можно объединить в одном или двух уравнени
ях, являющихся отражением фундаментальных законов природы — 
законов сохранения массы и энергии. Как будет показано ниже (см. 
§ 3 данной главы), действительно, в уравнении материального баланса 
можно учесть и протекание химической реакции, и конвективный пере
нос (перенос импульса), и диффузионный перенос (массоперенос). 
Если это балансовое уравнение дополнить уравнением теплового (энер
гетического) баланса, учитывающего явления теплопереноса в реак
торе, то будет получена достаточно полная математическая модель 
реактора.

Так как химический процесс в реакторе протекает во времени и в 
пространстве (как правило, происходит перемещение реакционного по
тока), то для составления балансовых уравнений нужно предваритель
но выбрать некоторые э л е м е н т а р н ы й  о б ъ е м  Д V  и э л е 
м е н т а р н ы й  п р о м е ж у т о к  в р е м е н и  Дт,
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Будем считать, что элементарным является такой объем, выделен
ный внутри реактора, в пределах которого можно пренебречь неравно
мерностью распределения концентраций и температуры. Элементар
ный объем неподвижен относительно аппарата и не передвигается вме
сте с реакционным потоком. В общем случае элементарный объем АУ 
бесконечно мал во всех измерениях, но в некоторых частных случаях, 
например для аппарата идеального смешения, его можно считать рав
ным всему объему реактора, так как при этом концентрации и темпера
тура равномерно распределены по всему объему.

Элементарным промежутком времени Ат является такой, в течение 
которого можно пренебречь изменениями концентрации и температу
ры внутри элементарного объема АУ. Элементарный промежуток вре
мени бесконечно мал для нестационарных режимов работы реактора и 
может быть выбран любым для стационарных режимов, например, рав
ным 1 ч или 1 мин.

Рассмотрим структуру балансовых уравнений.
У р а в н е н и я  м а т е р и а л ь н о г о  б а л а н с а  (одно 

или несколько) составляют по тому или иному компоненту — участ
нику реакции (реагенту или продукту), отражая в уравнении все из
менения, происходящие с этим компонентом. Если реакция, протека
ющая в химическом реакторе, простая, то обычно составляют одно 
уравнение материального баланса по любому реагенту или продукту. 
Если реакция сложная, математическое описание, как правило, вклю
чает несколько уравнений материального баланса по нескольким' 
веществам, каждое из которых участвует по меньшей мере в одной из. 
простых реакций, составляющих сложную.

Уравнение материального баланса по веществу J учитывает все 
виды поступления и расходования этого компонента в пределах эле
ментарного объема АУ в течение промежутка времени Ат:

, , J ,в x ~ ~ n J ,в ы x  п } , х . р ^  П3 , нак» ( 4  - Г)?

где П],  вх — количество вещества Л, внесенное в элементарный объем 
ДУ за время Ат с потоком участников реакции; п 3> вых — количество 
вещества Л, вынесенное из объема АV за время Ат с потоком участни
ков реакции; Пу,х р — количество вещества Л, израсходованное на 
химическую реакцию (или образовавшееся в результате ее протека
ния) в объеме А У за время" Ат; п  ,ьнак — накопление вещества Л в объ
еме А У за время Ат (изменение количества вещества Л, одновременно 
содержащегося в объеме АV).

Аналогично составляют и уравнение т е п л о в о г о  б а л а  н-  
с а. Для элементарного промежутка времени Ат рассматривают все 
тепловые потоки, которые входят, выходят или образуются внутри 
элементарного объема АУ. Их алгебраическая сумма равна накопле
нию (изменению количества) теплоты в объеме АУ за промежуток вре
мени Ат:

Фвх Фвых ±  Фх.р ±  С т .о  =  Фнак > ( 4 . 2 )

3* 67



где фвх — теплосодержание веществ, входящих в объем ДУ за время 
<2в ы х  — теплосодержание веществ, выходящих из объема ДУ за 

время Дт; фх.р — теплота, выделившаяся или поглотившаяся в ре
зультате протекания химической реакции в объеме ДУ за время Дт; 
Фт.о — теплота, израсходованная на теплообмен объема ДУ с окру
жающей средой за время Дт; (2нак — накопление теплоты за время Дт 
в объеме ДУ.

При моделировании химических реакторов с использованием сис
темного (иерархического) подхода удобно идти от простого к сложно
му, сначала рассмотреть более простые модели реакторов, а затем по
степенно их усложнять. Для этого сначала целесообразно рассмотреть 
классификацию химических реакторов.

§ 2. Классификация химических реакторов 
и режимов их работы

Химические реакторы для проведения различных процессов отлича
ются друг от друга по конструктивным особенностям, размеру, внеш
нему виду. Однако несмотря на существующие различия, можно вы
делить общие признаки классификации реакторов, облегчающие систе
матизацию сведений о них, составление математического описания и 
выбор метода расчета.

Наиболее употребимы следующие признаки классификации хими
ческих реакторов и режимов их работы: 1) режим движения реакци
онной среды (гидродинамическая обстановка в реакторе); 2) условия 
теплообмена в реакторе; 3) фазовый состав реакционной смеси; 4) 
способ организации процесса; 5) характер изменения параметров про
цесса во времени; 6) конструктивные характеристики.

Классификация реакторов по гидродинамической обстановке. В за
висимости от гидродинамической обстановки можно разделить все 
реакторы на реакторы смешения и вытеснения.

Р е а к т о р ы  с м е ш е н и я  — это емкостные аппараты с пере
мешиванием механической мешалкой или циркуляционным насосом. 
Р е а к т о р ы  в ы т е с н е н и  я — трубчатые аппараты, имеющие 
вид удлиненного канала. В трубчатых реакторах перемешивание име
ет локальный характер и вызывается неравномерностью распределения 
скорости потока и ее флуктуациями, а также завихрениями.

В теории химических реакторов обычно сначала рассматривают два 
идеальных аппарата — реактор идеального, или полного, смешения и 
реактор идеального, или полного, вытеснения.

Для и д е а л ь н о г о  с м е ш е н и я  характерно абсолютно 
полное выравнивание всех характеризующих реакцию параматров по 
объему реактора.

И д е а л ь н о е  в ы т е с н е н и е  предполагает, что любое ко
личество реагентов и продуктов через реактор перемещается как твер
дый поршень, и по длине реактора (в пространстве) в соответствии с 
особенностями реакции и сопровождающих ее физических явлений ус
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танавливается определенное распределение концентраций участников 
реакции, температуры и других параметров.

Реальные реакторы в большей или меньшей степени приближают
ся к модели идеального вытеснения или идеального смещения. Внесе
ние определенных поправок на неидеальность позволяет использовать 
модели идеальных аппаратов в качестве исходных для описания ре
альных реакторов.

Классификация по условиям теплообмена. Протекающие в реак
торах химические реакции сопровождаются тепловыми эффектами 
(это тепловые эффекты химических реакций и сопровождающих их фи
зических явлений, таких, например, как процессы растворения, кри
сталлизации, испарения и т.п.). Вследствие выделения или поглоще
ния теплоты изменяется температура и возникает разность температур 
между реактором, и окружающей средой, а в определенных случаях 
температурный градиент внутри реактора. Разность температур А Т  
является движущей силой теплообмена.

При отсутствии теплообмена с окружающей средой химический ре
актор является а д и а б а т и ч е с к и м .  В нем вся теплота, выделя
ющаяся или поглощающаяся в результате химических процессов, 
расходуется на «внутренний» теплообмен — на нагрев или охлажде
ние реакционной смеси.

Реактор называется и з о т е р м и ч е с к и м ,  если за счет тепло
обмена с окружающей средой в нем обеспечивается постоянство темпе
ратуры. В этом случае в любой точке реактора за счет теплообмена 
полностью компенсируется выделение или поглощение теплоты.

В реакторах с п р о м е ж у т о ч н ы м  т е п л о в ы м  р е ж и 
м о м  тепловой эффект химической реакции частично компенсируется 
за счет теплообмена с окружающей средой, а частично вызывает изме
нение температуры реакционной смеси.

Особо следует выделить а в т о т е р м  и ч е с к и е  реакторы, 
в которых поддержание необходимой температуры процесса осуществ
ляется только за счет теплоты химического процесса без использова
ния внешних источников энергии. Обычно стремятся к тому, чтобы 
химические реакторы, особенно применяемые в крупнотоннажных 
производствах, были автотермическими.

Классификация по фазовому составу реакционной смеси. Реакто
ры для проведения гомогенных процессов подразделяют на аппараты 
для газофазных и жидкофазных реакций. Аппараты для проведения 
гетерогенных процессов, в свою очередь, подразделяют на газожидко
стные реакторы, реакторы для процессов в системах газ — твердое 
вещество, жидкость — твердое вещество и др. Особо следует выделить 
реакторы для проведения гетерогенно-каталитических процессов.

Классификация по способу организации процесса. По способу ор
ганизации процесса (способу подвода реагентов и отвода продуктов) 
реакторы подразделяют на периодические, непрерывнодействующие и 
полунепрерывные (полупериодические).
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В реакторе п е р и о д и ч е с к о г о  д е й с т в и я  все отдель
ные стадии протекают последовательно, в разное время. Все реагенты 
вводят в аппарат до начала реакции, а смесь продуктов отводят после 
окончания процесса. Продолжительность реакции можно измерить 
непосредственно, так как время реакции и время пребывания реаген
тов в реакционном объеме одинаковы. Параметры технологического 
процесса в периодически действующем реакторе изменяются во вре
мени.

Между отдельными реакционными циклами в периодическом реак
торе необходимо осуществить вспомогательные операции — загруз
ку реагентов и выгрузку продуктов. Поскольку во время этих вспомога
тельных операций не может быть получено дополнительное количество 
продукта, их наличие обусловливает снижение производительности 
периодического реактора.

В реакторе н е п р е р ы в н о г о  д е й с т в и я  (проточном) 
все отдельные стадии процесса химического превращения вещества 
(подача реагирующих веществ, химическая реакция, вывод готового 
продукта) осуществляются параллельно, одновременно и, следова
тельно, непроизводительные затраты времени на операции загрузки и 
выгрузки отсутствуют. Поэтому на современных крупнотоннажных 
химических производствах, где требуется высокая производительность 
реакционного оборудования, большинство химических реакций осу
ществляют в непрерывно действующих реакторах.

Время пребывания отдельных частиц потока в непрерывнодейст
вующем реакторе, в общем случае, — случайная величина. Так как 
от времени, в течение которого происходит реакция, зависит глубина 
химического превращения, то она будет разной для частиц с разным 
временем пребывания в реакторе. Средняя глубина превращения оп
ределяется видом функции распределения времени пребывания от
дельных частиц, зависящим, в свою очередь, от характера перемешива
ния, структуры потоков в аппарате и для каждого гидродинамическо
го типа реактора индивидуальным.

Реактор п о л у н е п р е р ы в н о г о  ( п о л у п е р и о д и ч е -  
с к о г о )  д е й с т в и я  характеризуется тем, что один из реагентов 
поступает в него непрерывно, а другой — периодически. Возможны 
варианты, когда реагенты поступают в реактор периодически, а про
дукты реакции выводятся непрерывно, или наоборот.

Классификация по характеру изменения параметров процесса во 
времени. В зависимости от характера изменения параметров процес
са во времени одни и те же реакторы могут работать в стационарном и 
нестационарном режимах.

Рассмотрим некоторую произвольную точку, находящуюся внут
ри химического реактора. Режим работы реактора называют с т а 
ц и о н а р н ы м ,  если протекание химической реакции в произволь
но выбранной точке характеризуется одинаковыми значениями кон
центраций реагентов или продуктов, температуры, скорости и других 
параметров процесса в любой момент времени. В стационарном режи
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ме параметры потока на выходе из реактора не зависят от времени. 
Обычно это постоянство выходных параметров обеспечивается постоян
ством во времени параметров на входе в реактор.

Если в произвольно выбранной точке происходят изменения пара
метров химического процесса во времени по тому или иному закону, 
режим работы реактора называют н е с т а ц и о н а р н ы м .  Неста
ционарный режим является более общим. Стационарный режим возмо
жен для непрерывнодействующих проточных реакторов. Но даже эти 
реакторы работают в нестационарном режиме в моменты их пуска и ос
тановки. Нестационарными являются все периодические процессы.

Нестационарные реакторы характеризуются положительным или 
отрицательным накоплением вещества или энергии в реакторе. Н а
пример, для периодического реактора характерно положительное на
копление продуктов реакции и отрицательное накопление (убыль) ис
ходных реагентов. При протекании в таком реакторе экзотермической 
реакции в отсутствие теплообмена с окружающей средой будет иметь 
место накопление теплоты (энергии), которое приведет к росту темпе
ратуры.

Стационарные проточные реакторы проще для моделирования 
(описываются более простыми уравнениями); протекающие в них про
цессы легче автоматизировать.

Нестационарность процесса в реакторе, естественно, вносит опре
деленные усложнения и в описание реактора, и в управление его ра
ботой, однако во многих случаях нестационарные режимы техноло
гических процессов, протекающих в химических реакторах, легче 
приблизить к оптимальным.

Классификация по конструктивным характеристикам. Химиче
ские реакторы отличаются друг от друга и по ряду конструктивных ха
рактеристик, оказывающих влияние на расчет и изготовление аппара
тов. По этому принципу классификации можно выделить такие типы 
реакторов: емкостные реакторы (автоклавы; реакторы-камеры; вер
тикальные и горизонтальные цилиндрические конверторы и т.п.); 
колонные реакторы (реакторы-колонны насадочного и тарельчатого 
типа; каталитические реакторы с неподвижным, движущимся и псев- 
доожиженным слоем катализатора; полочные реакторы); реакторы ти
па теплообменника; реакторы типа реакционной печи (шахтные, 
полочные, камерные, вращающиеся печи и т.п.).

§  3. Уравнение материального баланса 
для элементарного объема 
проточного химического реактора

Прежде чем рассмотреть отдельные типы химических реакторов в со
ответствии с приведенной классификацией, составим уравнение мате^ 
риального баланса по произвольному участнику реакции — веществу 
J — для элементарного объема произвольного проточного химическо
го реактора и элементарного промежутка времени.
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Рассмотрим поток жидкости *, протекающий через реактор. О ходе 
химического процесса в реакторе будем судить по изменению молярной 
концентрации вещества Л в жидкости с^.  Так как в общем случае в 
реакторе имеет место то или иное распределение концентрации с 3 по 
объему, а в каждой произвольно выбранной точке еще и распределение 
концентрации во времени, то будем считать, что о  является функцией

четырех переменных — трех простран
ственных координат х,  у ,  г  и време
ни т: =  с ] (х,  у ,  г,  т).

В соответствии с рассмотренными в 
§ 1 требованиями к величине элементар
ного объема и элементарного промежут
ка времени выберем в качестве элемен
тарного промежутка времени бесконечно 
малый интервал с1т (сЬ —► 0), а в каче
стве элементарного промежутка прост
ранства — параллелепипед с бесконечно 
малыми сторонами Ах,  с!г/ и с!г и объемом 
с!У =  с[х&у&г (рис. 4.1).

В уравнении материального баланса 
по веществу Л должны быть отражены, 
как указано выше, все изменения, ко
торые произойдут за время йт с вещест
вом Л при прохождении потоком элемен
тарного объема. Эти изменения могут 

быть связаны с тремя причинами: конвективным переносом, диффу
зионным переносом и химической реакцией.

Конвективный перенос, или перенос импульса, вызван движением 
потока со скоростью и в результате какого-либо внешнего воздейст
вия (например, за счет того, что насосом или компрессором создан 
перепад давления). При макроскопическом движении жидкости каж 
дый данный ее участок передвигается как целое с неизменным составом, 
и в результате осуществляется чисто механическое перемешивание: 
хотя состав каждого передвигающегося участка жидкости может ос
таваться неизменным (если нет химической реакции), в каждой непод
вижной точке пространства (неподвижном элементарном объеме) кон
центрация жидкости будет со временем меняться. Охарактеризовать 
конвективный перенос можно изменением импульса** единицы объема 
Ж И Д К О С Т И  С] и.

Диффузионный перенос вызван наличием неравномерного распре
деления вещества Л в пространстве. Вследствие выравнивания кон
центрации путем молекулярного переноса веществ реакционной смеси

* Говоря о жидкости, как обычно принято в гидродинамике, будем понимать 
как жидкости, так и газы.

** Импульс единицы объема равен произведению плотности на скорость 
ри, однако молярная концентрация с3 (кмоль/м3) пропорциональна плотности 
р  (кг/м3) и по произведению с$х можно судить об импульсе.

Рис. 4.1 Элементарный объем 
.химического реактора:
/, V  — конвективный поток на 
входе в элементарный объем и на 
выходе из него; 2, 2' — диффузион
ный поток на входе в элем ентар
ный объем и на выходе из него
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из одного участка жидкости в другой также происходит изменение со
става внутри элементарного объема. Охарактеризовать диффузион
ный перенос можно в соответствии с законами Фика изменением диф
фузионного потока вещества Л, равного DgradcJ (О — коэффици
ент диффузии).

Протекание химической реакции в элементарном объеме — неотъ
емлемая часть любого химического процесса. Расход или образование 
вещества Л в ходе химической реакции пропорционален скорости ре
акции 1е)г ].

Алгебраическая сумма всех этих трех изменений должна быть рав
на накоплению (положительному или отрицательному) вещества Л в 
элементарном объеме, т. е. изменению количества вещества Л, находя
щегося внутри элементарного объема, за тот промежуток времени, для 
которого составляется материальный баланс.

Запишем теперь отдельные составляющие уравнения материаль
ного баланса.

Количество вещества, попадающее за время с1т в элементарный объ
ем с конвективным потоком, можно рассматривать как сумму состав
ляющих потока, которые войдут через отдельные грани паралле
лепипеда. В направлении оси г  через грань Ахду  за время с1т войдет 
с^и.АхАуАт моль вещества Л.

Аналогично через грань Ауйг войдет с3и хйуАгйт моль вещества Л, 
а через грань (Ьсёг СзиуйхАгйт моль Л.

Суммарно с конвективным потоком в элементарный объем будет 
внесено

(цг АхАу-\-их АуАг^\-иу АхАг) Ат. (4 .3 )

При прохождении элементарного объема произойдет изменение им
пульса единицы объема (так как в общем случае и Сд и скорость и име
ют неравномерное распределение в пространстве). В результате коли
чество вещества Л, которое будет вынесено за тот же промежуток вре
мени с!т через противоположные грани параллелепипеда, составит:

в направлении оси г

(  д (“ г с : )  \  /  дс3 ди2 \
| ~---------с)г I ()А'с1г/(1т= | иг -\-и г — —  Аг -+ — - —  А г^ АхАиАх-,

в направлении оси у

(  дчу \
| иу с} -\-иу — —  A!|-j-CJ • д Ау I dдгdгdт:

в направлении оси х

(  дих \
I иг с1 +  их - ^ — dy^-CJ Ах \ АуАгАт.
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Суммарно по всем осям:

с 3 (“г АхАу +  их d / /d г + u w dд¡:dг) dт -¡-[и и] АхАуАгАт, (4 .4 )

дс} дс3 дс}
ГДе иг ——  +  Их ——  4-  % —-—  =  и с ■ 

дг  дх  ду  8 } ’

а
дих дих ди

— = ^ у и.
дг  дх ду

После вычитания выражения (4.4) из (4.3) получим (с учетом того, 
что для несжимаемой жидкости ¿¡у и =  0) изменение количества ве
щества в элементарном объеме в результате конвективного переноса 
за время <1т:

Д^.конв =  — и § гас1сл с11/‘1т- (4 .5)

Аналогично получим член уравнения материального баланса, опи
сывающий изменение количества вещества Л в результате диффузион
ного переноса. Диффузионный поток на входе в параллелепипед через 
грань АхАу (в направлении оси г) в соответствии с первым законом Фи- 
ка равен

дс ,
— О ------- АхАу.

дг

При прохождении потока через элементарный объем произойдет
Ас I d2c ,  .изменение градиента концентрации __± на величину __I Аг, следова-
dz dz2

тельно, диффузионный поток на выходе из параллелепипеда через про- .. 
тивоположную грань составит

/  дс1 д2с3 \
— й  I —-— --------- dг I АхАу.

\  дг дг2 /

Изменение количества вещества Л в результате диффузионного 
переноса через все грани параллелепипеда за время с1т составит

[  д2 с} д2 с , д2 с,  \  
л^,диф =  £>( ~ д ^ ~ )  (4-6)

Расход вещества на химическую реакцию (или его образование 
в ходе химической реакции) внутри элементарного объема АУ  за эле
ментарный промежуток времени с!т пропорционален скорости реакции 
т Г] (она определяется концентрацией вещества Л С], установившей
ся внутри элементарного объема), объему А]/ и времени <1т:

&п1, х .р  — < М1 т .  ( 4 . 7 )
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Необходимо отметить, что в соответствии с формальным правилом
о знаках при составлении кинетических уравнений (см. § 2, гл. 3) 
& п ,ь х.р положительно, если вещество Л — реагент, и отрицательно, 
если Л — продукт. Поэтому для сохранения физического смысла в 
уравнение материального баланса член Аид,х. р должен всегда вхо
дить со знаком минус.

Накопление вещества Л за время с!т внутри элементарного объ
ема может произойти в результате приращения концентрации с 3 при 
изменении времени на величину ск. Это изменение концентрации рав- 

дс,
но (1т. Соответственно накопление вещества в элементарном объе
ме <1V  составит

Таким образом, уравнение материального баланса по веществу 
Л в соответствии с выражениями (4.5) — (4.8) можно записать так:

дс,
— и §гай с} d^'dт-^-DV2 dKdт— dVrdx =  —̂—  dтd^'. (4 .9 )

и л и ,  сократив все его члены на с!Ус1т,

Уравнение (4.10) достаточно полно описывает химический процесс, 
протекающий в любом химическом реакторе (при его выводе не было 
принято никаких допущений об его применимости только к како
му-то одному определенному типу химических реакторов). В нем 
отражен перенос импульса (1-й член уравнения), диффузионный пере
нос (2-й член) и протекание химической реакции (3-й член).

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

Однако уравнение (4.10) слишком сложно для решения (дифферен
циальное уравнение второго порядка в частных производных). Следо
вательно, реальный путь создания математических моделей, которые 
могут быть пригодны для решения практических инженерных задач по 
расчету и проектированию химических реакторов, заключается в уп
рощении математической модели, которое можно провести для различ
ных частных случаев.

В соответствии с такой концепцией рассмотрим математические мо
дели различных типов реакторов — сначала реакторов для гомоген
ных процессов, работающих в изотермическом режиме, затем в неизо
термическом, затем реакторы для гетерогенных процессов.

(4 .8 )

— ий^ с л +  ОУ2с ,— и > ы = ~ ^
дс3

(4.Ю )
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Вопросы м упражнения для повторения  
и самостоятельной проработки

1. В чем заключается метод моделирования?
2. Сформулируйте основные требования, предъявляемые к математической 

модели химического реактора.
3. В чем заключается иерархический принцип моделирования химических 

процессов и реакторов?
4. Какие признаки могут быть положены в основу классификации химичес

ких реакторов?
5. Каковы различия в условиях перемешивания в проточных реакторах 

смешения и вытеснения?
6. Какой режим работы химического реактора называется стационарным? 

Возможен ли стационарный режим в периодическом реакторе? в полунепрерыв
ном реакторе?

7. Каким условиям должен удовлетворять элементарный объем, для кото
рого составляются балансовые уравнения?

8. Каким должен быть элементарный промежуток времени при составлении 
балансовых уравнений для реакторов, работающих в стационарном режиме? 
в нестационарном режиме?

9. Почему именно балансовые уравнения (уравнения материального и энер
гетического балансов) составляют основу математической модели химического 
реактора?

10.  Какими математическими операторами описываются перенос импульса? 
массоперенос?

11.  Почему при стационарном режиме работы химического реактора в нем 
не происходит накопления вещества и накопления теплоты?

Глава 5

Химические реакторы с идеальной структурой 
потока в изотермическом режиме

Как отмечалось выше, рассмотрение химических реакторов как слож
ных объектов в рамках иерархического подхода целесообразно про
вести на основе предварительного построения моделей частных под
систем, находящихся на нижних уровнях иерархии, и постепенного 
перехода к более высоким уровням.

Рассмотрим сначала химические реакторы, работающие в изотер
мическом режиме. Так как в таких реакторах внутри их объема отсут
ствует движущая сила теплообмена ( А Т  =  0), то из математической мо
дели реактора первоначально можно исключить уравнение теплового 
баланса. В таком случае математическая модель сводится к уравнению 
материального баланса, учитывающему химическую реакцию, массооб- 
мен и перенос импульса.

Для дальнейшего упрощения математической модели можно выде
лить в самостоятельную группу реакторы с идеальной структурой по
тока — идеального смешения и идеального вытеснения. Допущения 
об идеальной структуре потока позволяют исключить ряд операторов 
из общего уравнения материального баланса (4.10) и тем самым суще
ственно упростить расчеты на основе этого уравнения.
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Для модели идеального смешения принимается ряд допущений. До
пускается, что в результате интенсивного перемешивания устанавли
ваются абсолютно одинаковые условия в любой точке реактора: 
концентрации реагентов и продуктов, степени превращения реагентов, 
температура, скорость химической реакции и т. д. Например, в неко
торый момент времени тг во всех точках реактора (рис. 5.1) выполня
ются следующие условия:

§ 1. Реактор идеального смешения

(*1> г1> т ! ) — С л (х2- У2< г2' тг ) ----------СЛ (хЫу УыI Тг)!

дсз )|
дх 1*}.  уи  г1.

дс1 )|
дг  J хг  у у

=  0 ;

= 0 ,

дс1

ду
=  0 ;

(5 .1 )

(5 .2 )

где х,  у ,  г— пространственные координаты.
В проточном реакторе идеального смешения концентрации участ

ников реакции в выходном потоке в рассматриваемый момент времени 
г* строго равны концентрациям тех же веществ в реакторе.

Входной
поток

Выходной
Вы ход ной

Рис. 5.1. Схематическое изображение реакторов идеального смешения:
а — с механическим перемешивающим устройством; б — с циркуляционным 
контуром

Чтобы перечисленные допущения могли быть выполнены, необхо
димо принять еще одно допущение: переход от одной концентрации к 
другой в реакторе идеального смешения не должен иметь протяженно
сти во времени. Изменение концентрации исходного реагента от началь
ной с ;г,0 во входном потоке в данный момент времени тг до концентра
ции в реакторе Сд в этот же момент времени должно происходить мгно
венно (скачкообразно).

Приблизиться к режиму идеального смешения можно, обеспечив 
интенсивное перемешивание реакционной смеси с помощью механиче
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ских мешалок разного типа или циркуляционных насосов, создающих 
высокую кратность циркуляции. Смешение, близкое к идеальному, 
легче осуществить в емкостных аппаратах с приблизительно равными 
диаметром и высотой.

Так как в реакторе идеального смешения концентрации участни
ков реакции равномерно распределены по объему, то уравнение мате
риального баланса (4.10), выведенное для элементарного объема, мож
но распространить на полный объем реактора.

Рассмотрим два частных случая: периодический реактор идеаль
ного смешения и проточный реактор идеального смешения, работаю
щий в стационарном режиме.

Периодический реактор идеального смешения. В периодический 
реактор все реагенты вводят до начала реакции, а все продукты выво
дят из него только после окончания процесса; в ходе реакционного 
цикла никаких веществ в реактор не вводят и из него не выводят, так 
что общая масса реакционной смеси в реакторе остается постоянной, а 
изменяется лишь ее состав. При составлении математического описания 
принимают, что реакционная смесь однородна по объему аппарата и ее 
состав зависит только от времени пребывания в периодическом реак
торе.

Из общего уравнения материального баланса (4.10) в случае перио
дического реактора идеального смешения можно исключить два первых 
оператора, описывающих явления конвективного и диффузионного 
переноса вещества в аппарате. При отсутствии перемещения потока 
через реактор в произвольный момент времени между началом и окон
чанием процесса средняя линейная скорость элемента потока равна 
нулю, следовательно, и конвективный перенос в непроточном реакторе 
отсутствует. Заключение об отсутствии диффузионного переноса выте
кает из допущений модели идеального смешения, так как диффузия 
возможна лишь при наличии градиента концентраций, а при равномер
ном распределении концентраций по объему он равен нулю. (Этот вы
вод справедлив не только для периодического, но и для проточного ре
актора идеального смешения.)

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

(В уравнении (5.3) частная производная заменена на полную, так как 
в соответствии с допущениями идеального смешения концентрация 
с ,1 внутри реактора является функцией только одной переменной — 
времени.)

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

Для проведения расчетов по уравнению (5.3) в его левую часть 
вместо и)г з надо подставить соответствующее кинетическое уравнение 
Х1}тз ( о )  и тогда можно рассчитать, например, время реакционного цик
ла, необходимое для достижения заданной глубины превращения (за
данной конечной концентрации Сд,,):

слл de,

М.о ürJ (cj )
(5 .4 )

Если вещество Л — исходный реагент, то концентрацию CJ можно выра
зить через его степень превращения:

сл = сл,о(, - агЛ  <5-5)
тогда

о (5 .6 )

и уравнение (5.4) примет вид

Г Ахз
-------- 7 - Г -  ( 5 .7 )т =  сJ. о rJ (*j)

т,
Г г

= Ъ

Уравнения (5.4) и (5.7) позволяют также рассчитать зависимость 
концентрации реагента или его степени превращения Хз  от времени 
пребывания в реакторе (продолжительности реакционного цикла). 
В разные моменты времени усло
вия в периодическом реакторе раз
ные (концентрация реагентов, про
дуктов, скорость реакции и т.д.), 
однако в каждый данный момент 
времени в силу допущения об 
идеальности эти параметры строго 
одинаковы в объеме реактора 
(рис. 5.2).

Время, рассчитанное по урав
нению (5.4) или (5.7), является 
«чистым» временем, необходимым 
для проведения химического пре
вращения. Однако для осуществле
ния процесса в периодическом ре
акторе кроме этого «реакционного» времени нужно затратить вспомо
гательное время на загрузку реагентов, выведение реактора на нуж
ный технологический режим, разгрузку и очистку. Полное время од
ного цикла работы периодического реактора суммируется, таким обра
зом, из основного т х. р и вспомогательного твсп:
т г  =  т х . р + т всп. (5 .8 )

Рис. 5.2. Изменение концентрации 
исходного реагента в периодическом 
реакторе идеального смешения во 
времени (а) и по объему аппарата
(б )
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Наличие твсп как составной части времени цикла приводит к сни
жению производительности химического реактора (количества про
дукта, получаемого в единицу времени) и является одним из сущест
венных недостатков периодических процессов вообще. Другие их недо
статки — большие затраты ручного труда, сложность решения задач 
автоматизации (так как условия в реакторе во времени постоянно ме
няются).

Однако периодические реакторы обычно можно приспособить к ши
рокому диапазону условий реакций, что удобно при необходимости 
производить на одной установке различные химические продукты, на
пример, в промышленности химических реактивов. Периодические ре
акторы с интенсивным перемешиванием, приближающимся к идеаль
ному смешению, применяют в производствах реактивов, органических 
красителей, лекарственных препаратов. — там, где для достижения 
достаточной глубины превращения требуется сравнительно длитель
ное время, а объемы производства невелики.

Периодические реакторы смешения часто применяют в микробио
логической промышленности для культивирования аэробных микро
организмов. Процесс культивирования для большинства микроорга
низмов длится 48—72 ч, т. е. достаточно длителен. Интенсивное пере
мешивание в ферментаторе позволяет обеспечить равномерное распре
деление температуры, что особенно важно в таких процессах, так как 
даже небольшие локальные разогревы могут привести к гибели микро
организмов. Изолированность реакционной системы в периодическом 
реакторе позволяет устранить опасность отравления микроорганиз
мов случайными примесями, которые могут попасть в аппарат при не
прерывной подаче реагентов.

Окончательное решение о целесообразности применения периоди
ческого или непрерывного процесса можно вынести лишь на основании 
экономической оценки (сравнения расходов на эксплуатацию, аморти
зацию, электроэнергию, пар, сырье и т. д.). Как правило, при проведе
нии такого сравнения оказывается, что периодические процессы вы
годны при относительно невысокой производственной мощности в тех 
случаях, когда получают дорогостоящие продукты.

Проточный реактор идеального смешения в стационарном режиме. 
Если необходимо обеспечить получение большого количества продук
та одинакового качества, химический процесс предпочитают проводить 
в непрерывнодействующих реакторах с установившимся режимом. 
Распространенным видом таких проточных аппаратов являются реак
торы смешения. Проточный реактор смешения может работать как в 
нестационарном режиме (пуск, выход на режим, остановка), так и в 
стационарном, установившемся режиме.

Рассмотрим уравнение материального баланса для стационарного 
проточного реактора идеального смешения без циркуляции. Получим 
его, опять упрощая общее уравнение материального баланса (4.10). 
Для любого реактора идеального смешения и, в частности для проточ
ного, из уравнения можно исключить оператор, описывающий диффу-
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знойный перенос. При стационарном режиме работы реактора из урав
нения исключается производная dcj/dx, не равная нулю только при 
наличии накопления вещества в реакторе.

Таким образом, в уравнении остаются только два члена, описываю
щие конвективный перенос вещества J и расход или образование этого 
вещества в ходе химической реакции.

Оператор конвективного переноса (переноса импульса), записан
ный в уравнении (4.10) в дифференциальной форме, можно представить 
для проточного реактора идеального смешения в конечно-разностной 
форме. В соответствии с допущениями модели идеального смешения в 
проточном реакторе происходит дискретное конечное (а не бесконечно 
малое) изменение концентрации Acj сразу же на входе в реактор. 
Заменим поэтому градиент концентрации на отношение конечного из
менения концентрации Acj к изменению координаты Az при прохож
дении реакционного потока через реактор со средней линейной ско
ростью и.  Среднюю линейную скорость потока можно заменить через 
отношение объемного расхода v  через реактор к площади поперечного 
сечения F.  Тогда, с учетом того, что произведение F A z  равно объему 
реактора V ,  член уравнения описывающий конвективный перенос, 
примет вид

— и у
и grad Cj *  - н =  _ _  ДСл. (5 .9 )

В выражении (5.9) Acj равно разности концентраций на выходе из 
реактора c J f и на входе в реактор Cj_ 0. Окончательно уравнение ма
териального баланса проточного стационарного реактора идеального 
смешения можно представить так:

~ ( cj , о - с j , f ) — “ Yj  = 0  

или

V -  c j , o — c j . t  _ Л
— = т = -------------------. (5 .10)
и “'rJ

Это же уравнение можно получить и другим путем. Как уже указывалось, в 
качестве элементарного объема для реактора идеального смешения можно при
нять полный объем реактора V. При стационарном режиме работы реактора не 
происходит изменения постоянных по объему концентраций участников реакции 
и во времени, следовательно, в качестве элементарного промежутка времени 
можно принять любой конечный временной интервал, например единицу вре
мени (1 с, 1 мин или 1 ч).

Количество вещества J, которое за единицу времени войдет в реактор с кон
вективным потоком, будет равно t)0Cj о> где — объемный расход реакционно
го потока на входе в аппарат. За это же время выйдет из реактора с конвектив
ным потоком количество вещества J , равное VfCj {, а расход вещества J (или его 
образование) в ходе химической реакции составит a>rjK. При этом скорость wrj 
определяется концентрацией сг ¡.
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Стационарность процесса в проточном реакторе можно обеспечить, если 
объемные расходы на входе v0 и на выходе равны между собой (о0 =  V* =  
=  у). Тогда

« ( с з . о - сз , 1 ) - ^ г 1 у = ° -  (5 .11)

Очевидно, что уравнение (5.11) тождественно уравнению (5.10).

Величина т =  V¡V в уравнении (5.10) измеряется в единицах вре
мени и характеризует среднее время, в течение которого обновляется 
содержание проточного реактора. Эту величину называют средним 
временем пребывания реагентов в проточном реакторе.

Действительное время пребывания частиц в проточном реакторе 
смешения является случайной величиной в отличие от времени пребы
вания реагентов в периодическом реакторе. Пусть, например, в реак
тор введено N  одинаковых частиц. В периодическом реакторе все они 
будут находиться равное время от загрузки до выгрузки. В проточном 
реакторе идеального смешения эти частицы мгновенно и равномерно 
распределяются по всему объему аппарата, и так как из аппарата 
непрерывно выходит поток продуктов, то в момент ввода частиц в ре
актор какое-то их количество может сразу же оказаться в выходном 
потоке. Некоторые частицы, равномерно распределяясь в новых пор
циях реакционной смеси, вошедшей в аппарат, могут находиться в нем 
бесконечно долго. Отсюда можно сделать вывод, что действительное 
время пребывания частиц в проточном реакторе — это случайная ве
личина, которая может изменяться от 0 до сю. Непрерывную случай
ную величину можно задать с помощью вероятностных характеристик, 
в частности с помощью функций распределения случайной величины*. 
Использование в качестве характеристики времени пребывания час
тиц в проточном реакторе величины т является удобным способом ус
реднения действительного времени пребывания, так как эта величина 
связана с конструктивными характеристиками реактора — его объе
мом и объемным расходом реакционной смеси.

Для решения практических задач удобно концентрацию реагента 
С], { выразить через его степень превращения х ^ , {

-  V с},ох],{
т =  — =  — -----— . (5.12)в

Уравнения материального баланса (5.10) — (5.12) для проточного 
реактора идеального смешения в стационарном режиме имеют ряд от
личий от соответствующих уравнений для периодического реактора 
(5.4) и (5.7). Следует отметить, что балансовые уравнения стационар* 
ного реактора идеального смешения записываются сразу в виде конеч
ного алгебраического уравнения в отличие от дифференциальной фор
мы исходных уравнений для периодического реактора.

* Подробнее вопрос о функциях распределения времени пребывания в про
точных реакторах рассмотрен в гл. 7.
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В уравнение ддя периодического реактора скорость и)г з следует 
подставлять в виде функциональной зависимости от концентрации 
№г I (сл) или от степени превращения и)Г] (хд) и лишь после интегриро
вания уравнения возможна подстановка числовых значений. Этот факт, 
как и дифференциальная форма уравнений материального баланса, от
ражает зависимость параметров процесса в периодическом реакторе от 
времени. В стационарном режиме в любой точке реактора идеального 
смешения в любой момент времени концентрация постоянна. Следова
тельно, для этого реактора скорость реакции характеризуется каким-то 
одним конкретным числовым значением, определяемым этой концентра
цией. Это число может быть сразу подставлено в уравнение матери
ального баланса.

Пример 5.1. Рассчитать среднеее время пребывания реагентов в проточном 
реакторе идеального смешения, необходимое для достижения степени превраще
ния исходного реагента х А>( =  0,8.

В реакторе протекает реакция второго порядка 2А I? +  Б, скорость ко
торой описывается при постоянной температуре кинетическим уравнением 
шг д =  2,5 сД. Начальная концентрация реагента А на входе в реактор с д,0 =  
=  4 кмоль/м3.

Решение. Для определения т можно использовать уравнение (5.12); концент
рацию реагента в реакторе, необходимую для расчета скорости протекающей в 
нем реакции, выразим через степень превращения

сА,о Х А . !________

ксА, О (1— *Ал)2

Таким образом, для достижения степени превращения х А =  0 ,8  необходимо, 
чтобы соотношение между объемом реактора и объемным расходом через него 
составляло т =  К/о =  2 ч.

Уравнения материального баланса для проточного реактора могут 
быть использованы не только для определения среднего времени пре
бывания т и затем размеров реакционного пространства (V  =  ух )  

при заданной глубине химического превращения, но и для решения 
обратной задачи: при заданном объеме реактора и заданной произво
дительности по исходному реагенту (пропорциональной объемному рас
ходу V )  определить концентрацию реагентов на выходе из реактора. Ре
шение этой задачи не вызывает никаких затруднений, если скорость ре
акции описывается сравнительно простыми кинетическими уравнения
ми (уравнениями первого и второго порядка). Например, для реакции 
первого порядка А -»-И  из уравнения материального баланса (5.10)

- _  сА . 0 ~ САЛ 

ксА,{

СА ,0  х А . \  

™гА 

0,8

2 ,5 -4  (1 — 0 ,8 )2

сА.О ХАЛ  

к с А, \

=  24.
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получим

'АЛ' А, О
1 +  6 т

(5 .1 3 )

Зачастую скорость сложных реакций с невыясненным до конца ме
ханизмом выражают в виде кинетических уравнений дробного порядка. 
В этом случае аналитическое решение оказывается невозможным и 
приходится прибегать к численным методам расчета. В качестве при
мера таких методов рассмотрим весьма наглядный графический метод

определения концентрации реагентов на 
выходе из стационарного проточного реак
тора идеального смешения.

Запишем уравнение материального ба
ланса (5.10) в следующем виде:

СА,0 1
шга =  - ^ —  —  са , ь  (5 1 4 >т т

Уравнение (5.14) представляет собой ра
венство двух разных функций от концен
трации. В левой части этого уравнения за
писана функция ы>г А ' (с л), представляющая 
собой кинетическое уравнение реакции. 
В соответствии с законом действующих масс 
скорость химических реакций пропорцио

нальна концентрациям реагентов, следовательно, юг А ( сА) — это воз
растающая функция, которую легко представить графически (рис. 5.3, 
линия 1). Она пересекает ось абсцисс в точке, соответствующей рав
новесной концентрации с А,е для обратимых реакций, или исходит из 
начала координат в случае необратимых реакций.

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

Уравнению (5.14) удовлетворяют такие значения концентраций с А> 
при которых значения функций, стоящих в левой и правой частях это
го уравнения, равны, иначе — такие концентрации, при которых гра
фики этих функций пересекаются. Как видно из рис. 5.3, линии 1 и 2  
пересекаются в единственной точке М .  Абсцисса этой точки и есть ис
комая концентрация реагента на выходе из реактора идеального сме
шения.

Рис. 5.3. Графический метод 
определения концентрации 
реагента на выходе из про
точного реактора идеально
го смешения



Реактор идеального вытеснения представляет собой длинный канал, 
через который реакционная смесь движется в поршневом режиме 
(рис. 5.4). Каждый элемент потока, условно выделенный двумя плоско
стями, перпендикулярными оси канала, движется через него как твер
дый поршень, вытесняя предыдущие элементы потока и не перемешива
ясь ни с предыдущими, ни со следующими за ним элементами.

Естественно, что при проведении химической реакции, например 
реакции, в которой участвуют два или более реагентов, перемешивание 
участников реакции является необходимым условием ее осуществле
ния, иначе невозможным будет кон
такт между разноименными молеку
лами,в результате которого и проис
ходит элементарный акт реакции.
Если в реакторе идеального смешения 
перемешивание носит глобальный ха
рактер и за счет него параметры про
цесса полностью выравниваются по 
объему аппарата, то в реакторе 
идеального вытеснения перемешива
ние является локальным: оно проис
ходит в каждом элементе потока, а 
между соседними по оси реактора элементами, как уже указывалось, 
перемешивания нет.

Идеальное вытеснение возможно при выполнении следующих до
пущений: 1) движущийся поток имеет плоский профиль линейных 
скоростей; 2) отсутствует обусловленное любыми причинами переме
шивание в направлении оси потока; 3) в каждом отдельно взятом сече
нии, перпендикулярном оси потока, параметры процесса (концентра
ции, температуры и т.д.) полностью выравнены.

Следует отметить, что строго эти допущения в реальных реакторах 
не выполняются. Из гидравлики известно, что даже в очень гладких 
каналах при движении потока, характеризующегося высокими числами 
Рейнольдса Ие, у стенок канала существует так называемый погранич
ный вязкий подслой, в котором градиент линейной скорости очень ве
лик. На рис. 5.5 показаны профили скоростей, характерные для ла
минарного, развитого турбулентного и идеального поршневого пото
ков. Как видно из рисунка, максимально приблизиться к идеальному 
вытеснению можно лишь в развитом турбулентном режиме.

Однако турбулентный поток характеризуется наличием нерегуляр
ных пульсаций, носящих хаотичный характер, в результате чего неко
торые частицы потока могут опережать основной поток или отставать 
от него, т. е. произойдет частичное перемешивание в осевом направле
нии. Конечно, абсолютные значения таких перемещений будут невели
ки по сравнению с основным осевым перемещением потока и при боль
ших линейных скоростях ими можно пренебречь. В то же время турбу

§ 2. Реактор идеального вытеснения

Теплоноситель

Рис. 5.4. Схематическое изобра
жение реактора идеального вытес
нения
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лентные пульсации в радиальном направлении будут способствовать 
локальному перемешиванию реагентов и выполнению третьего допу
щения.

В реальном реакторе можно приблизиться к режиму идеального 
вытеснения, если реакционный поток — турбулентный и при этом дли
на канала существенно превышает его поперечный размер (например, 
для цилиндрических труб Ь Ю  >  20).

В соответствии с принятыми допущениями общее уравнение мате
риального баланса (4.10) для элементарного объема проточного реакто
ра можно упростить. Прежде всего в качестве элементарного объема в 
этом случае можно рассматривать объем, вырезанный двумя парал-

Рис. 5.5. Профили линейных скоростей потока при ламинарном (а), 
развитом турбулентном (б) и поршневом (в) режимах течения жид
кости

дельными плоскостями, находящимися друг от друга на бесконечно 
малом расстоянии дг и перпендикулярными оси канала г (см. рис. 5.4). 
В этом элементарном объеме в соответствии с третьим допущением 
с1с3/с1х =  0 и =  0. Следовательно, конвективный перенос про
исходит только в направлении оси г. В соответствии со вторым и треть
им допущениями диффузионный перенос в реакторе идеального вы
теснения отсутствует (как и в реакторе смешения). Следовательно, 
уравнение (4.10) для реактора идеального вытеснения в нестационар
ном режиме работы примет вид

дсл дс3
_ и,гЛ=  —  (5 .15)

Из уравнения (5.15) видно, что в нестационарном реакторе идеаль
ного вытеснения концентрация участника реакции с } является функ
цией двух переменных — координаты 2 и времени т. При стационарном 
режиме уравнение будет еще более простым (в этом случае концентра
ция является только функцией координаты г):

(1 с ,
- ^ гЛ= ° -  (5 .1 6 )

В реакторе с постоянной площадью поперечного сечения канала 
линейная скорость потока и г будет величиной постоянной, равной от
ношению объемного расхода о к площади сечения (их =  и//7). Тогда,
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с учетом того, что /•'г/и =  У/у =  т, уравнение (5.16) можно записать 
в таком виде:

(5.17)

Следует еще раз обратить внимание на то, что величина т (среднее 
время пребывания реагентов в проточном реакторе, характеризующее 
для реактора вытеснения продолжительность прохождения потоком 
расстояния от входа в реактор до некоторой точки г  на оси реактора) 
по физическому смыслу отличается от величины т в правной части 
уравнения (5.15) — времени, в течение которого в некоторой фикси
рованной точке внутри реактора происходят изменения параметров 
процесса. Условно можно рассматривать т как некоторую «внутрен
нюю» характеристику реактора, непосредственно связанную с его раз
мерами, а т — как «внешнюю» характеристику, никак не завися
щую от конструктивных особенностей реактора.

Говоря о среднем времени пребывания т для реактора идеального 
вытеснения, необходимо помнить, что в силу первого допущения о пло
ском профиле линейных скоростей действительное время пребывания 
всех частиц потока в аппарате будет одинаковым и как раз равным V 
Однако для единообразия в дальнейшем для всех проточных реакторов 
и в том числе для реактора идеального вытеснения, будем использовать 
г ,  как удобную характеристику, пропорциональную объему реактора.

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

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

Если считать, что элементарный объем ¿ V ,  для которого составлял
ся материальный баланс, может двигаться месте с потоком, то в порш
невом режиме он может рассматриваться как своеобразный периодиче
ский микрореактор идеального смешения, время проведения реакции 
в котором равно среднему времени пребывания реагентов в реакторе 
идеального вытеснения.

(5.18)

или, если Л — исходный реагент,

(5 .1 9 )
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Уравнения (5.18) и (5.19) могут быть использованы для расчета раз
меров изотермического реактора идельного вытеснения и глубины про
текающего в нем процесса.

Пример 5.2. Определить среднее время пребывания реагентов в проточном 
реакторе идеального вытеснения для условий примера 5.1 (реакция второго по
рядка 2А -V И -г  Б, кинетическое уравнение аугд =  2,5 с \ ,  с А>0 =  4 кмоль/м3,
*А,/ =  0>8)-

Решение. Используем для расчета уравнение (5.19):

*А, >'
¿ ХА 1 ХАЛ

ЙСА,0(> -  *А)2 к с А , 0  1 ~ ХА Л

1 0,8 - =  0 ,4 ч .
2 ,5 -4  1— 0,«

Таким образом, для достижения аналогичных результатов значение т =  V/» 
для реактора идеального вытеснения (0,4 ч) существенно меньше, чем значение 
т для проточного реактора идеального смешения.

§ 3. Сравнение эффективности проточных реакторов 
идеального смешения и идеального вытеснения

Как видно из примеров 5.1 и 5.2, при одинаковых условиях проведения 
одной и той же реакции для достижения равной глубины превращения 
среднее время пребывания реагентов в проточном реакторе идеального 
смешения больше, чем в реакторе идеального вытеснения. Этот факт 
легко может быть объяснен характером распределения концентрации 
реагентов по объему указанных реакторов. Если в проточном реакторе 
идеального смешения концентрации во всех точках равны конечной 
концентрации (рис. 5.6, линия /), то в реакторе идеального вытесне
ния в двух соседних точках на оси реактора концентрации реагентов 
уже отличаются (рис. 5.6, линия 2). Например, в соответствии с урав

нением (5.18) в случае реакции пер
вого порядка (иогА =  АсА) формула 
распределения концентрации реагента 
А по длине реактора идеального вы
теснения имеет вид

СА =СА,0 ехР ( к  )•

Скорость реакции, согласно закону 
действующих масс, пропорциональна 
концентрации реагентов. Следова
тельно, в реакторе идеального вытес
нения она всегда выше, чем в проточ
ном реакторе идеального смешения. 
А при большей скорости реакции для

Рис. 5.6. Распределение вдоль оси 
реактора концентрации исходного 
реагента в проточных реакторах 
идеального смешения (1) и иде
ального вытеснения (2)
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достижения той же глубины превращения требуется меньшее время 
пребывания реагентов в реакторе.

Более наглядно эти положения видны из графического сравнения 
среднего времени пребывания реагентов в проточных реакторах.

Сравним эффективность работы идеальных проточных реакторов 
для случая проведения в них простых реакций, не осложненных по
бочными взаимодействиями. Зададимся одинаковой степенью превра
щения исходного реагента и будем считать более эффективным тот ре
актор, в котором для достижения заданных результатов требуется 
меньшее среднее время пребывания т =  У/и.

Для проточного реактора идеального смешения при заданной глу
бине превращения (концентрации исходного реагента А в выходном 
потоке с А,г или соответствующей ей степени превращения х А,0 сред
нее время пребывания т в соответствии с уравнениями (5.10) и (5.12) 
можно определить как произведение двух постоянных величин:

т е =  [с А , 0 ~ ^ с А, ^

или

-  __ Г СА.О
1' А' ,11 " ,А

т. е. геометрически представить в виде прямоугольника с соответст
вующими сторонами.

Для стационарного реактора идеального вытеснения

СА Л

тв =  — -------—— с1сА
й ' г а ( с а )

сА,к)

или
Х А Л

?в=Са’° [  «, 7 7 7  (|аа>Л г А (  А )

т. е. величина тв как определенный интеграл выражается геометриче
ски площадью криволинейной трапеции, ограниченной прямыми 
с А =  с А,ь  с А =  с А,о, графиком функции 1/шгА =  / ( с А) и осью аб
сцисс (рис. 5.7, а) -или, в соответствии с уравнением (5.12), площадью 
криволинейной трапеции, ограниченной прямыми х А =  0, х А =  х к ,, 
графиком функции 1/шгА = / ( х А) и осью абсцисс (рис. 5.7, б).

Из рис. 5.7 видно, что площади криволинейных трапеций, со
ответствующие тв, меньше площадей прямоугольников, соответствую
щих тс, причем разница тем больше, чем больше достигаемая в реак

1
® г А ( с А . О
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торе степень превращения исходного реагента. Следовательно, при рав
ном объемном расходе для достижения одинаковых результатов реак- 
тор  ̂идеального вытеснения должен иметь меньший объем, чем проточ
ный реактор идеального смешения. Интенсивность реактора идеаль
ного вытеснения ( / =  П/ V  — ис А,0 х  А/У) будет выше. Объяснить это 
можно более высокой скоростью реакции в реакторе вытеснения вслед
ствие более высокой концентрации реагентов.

Однако не всегда стремятся к поддержанию более высоких концент
раций исходных реагентов. Так, в гл. 3, § 3 было показано, что при 
проведении параллельных реакций разного порядка в том случае, 
если порядок целевой реакции меньше порядка побочной реакции

(п1 < п 2) при низких кон
центрациях исходных реа
гентов обеспечиваются бо
лее высокие значения диф
ференциальной селектив
ности (см., например, 
рис. 3.1).

Сравним проточные 
реакторы идеального вы
теснения и идеального сме
шения при проведении па
раллельных реакции раз
ного порядка

01 А (1)а 2 А «Б

Рис. 5,7. Графическое сравнение проточных 
реакторов идеального смешения и идеального 
вытеснения как площадей геометрических фи
гур

по выходу целевого продукта И . Будем считать, что в обоих типах ре
акторов достигается одинаковая степень превращения исходного ре
агента А (т. е. заранее примем, что тв <  тс).

Выход целевого продукта И для параллельных реакций (I) может 
быть представлен в виде формулы

Фк = (5.20)
1?, шах

‘"А,О

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

дукта Сд будет определяться, с одной стороны, выбранным типом ре
актора, а с другой — кинетическими особенностями реакций (I), ко
торые могут быть учтены через дифференциальную селективность <р', 
равную отношению скорости расходования реагента А на целевую ре
акцию к общей скорости его расходования. Для удобства дальнейшего 
рассмотрения представим систему стехиометрических уравнений (I) 
в эквивалентном виде
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А —  Б
а-г

(это нужно сделать, если стехиометрические коэффициенты а, и а 2 не 
равны). Скорость расходования А на целевую реакцию можно выра
зить через скорость образования целевого продукта, которая в соот
ветствии с определением скорости [уравнение (3.4) равна с!ск/с1т. 
Тогда

[ 1 /( г /а х ) ] (1ср /с1т 1 <кр
ф ' = ---------------------------=  —-------------•------- . (5.21)

— Аск Ц х  ( г / а ¡) (I сА

Проинтегрировав дифференциальное уравнение (5.21), получим за
висимость концентрации сн от дифференциальной селективности <р':

САЛ

Ч)' С1СА-а1 «/
сА.О

Подставляя выражение для в уравнение (5.20), получим

сал

А -  — К

(1а)

Фк — j Ф' dcA. (5.22)

СА,0

Дифференциальная селективность ср', стоящая под знаком интегра
ла, является в общем случае убывающей или возрастающей функцией 
концентрации исходного реагента А, и в том случае, если концентра
ция с а не постоянна, для определения Фц нужно провести интегриро
вание этой функции; в частности, такую операцию необходимо сделать 
при расчете выхода продукта R в реакторе идеального вытеснения. Ес
ли с а постоянна по объему реактора и во времени (в стационарном 
реакторе идеального смешения), то и дифференциальная селективность 
<р' будет характеризоваться постоянным числовым значением, следова
тельно уравнение (5.22) для реактора идеального смешения можно 
упростить:

c a .o ~ c a ,í  .
фн.с =  — : ----------  Ф' (сАл ) .  (5.23)

А, 0

Выход целевого продукта <DR, определенный по уравнениям (5.22) 
для реактора идеального вытеснения и (5.23) для реактора идеального 
смешения, можно представить графически в виде площадей криволи
нейной трапеции (Or jB) и прямоугольника (íDr iC). Соотношение между 
этими площадями зависит от характера функции ф' (сА).
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Если порядок целевой реакции превышает порядок побочной па
раллельной реакции >  я 2), то выход целевого продукта Фк выше 
в реакторе идеального вытеснения (рис. 5.8, а). При этом, как указано 
выше, и среднее время пребывания для достижения заданной степени 
превращения реагентов меньше, чем в реакторе идеального смешения.

Если порядок целевой реакции меньше порядка побочной реакции 
(п1 <  п 2), более высокое значение выхода целевого продукта достига
ется в реакторе идеального смешения (рис. 5.8, б). Однако в рассмат
риваемом случае, т. е. при одинаковой степени превращения исход
ного реагента, среднее время пребывания тс в реакторе идеального 
смешения больше, чем в реакторе идеального вытеснения.

МММ 1-Н+__
<5 д СА,0 СА

Рис. 5.8. Графическое сравнение выхода целевого продукта в проточных реакто
рах идеального вытеснения (/) и идеального смешения (2) при проведении па
раллельных реакций разного порядка: 
а — п]> п 2] б — П\<Сп2; в — п\=п2

Если целевая и побочная реакции имеют одинаковый порядок (п х—  
= п 2), выход целевого продукта при равной степени превращения ис
ходного реагента не зависит от типа реактора (рис. 5.8, в).

Проведенное сравнение показывает, что в ряде случаев для достиже
ния высокого выхода целевого продукта эффективнее реактор идеаль
ного вытеснения, а иногда реактор идеального смешения. При этом не
обходимо отметить, что даже при достижении более высокого выхода 
целевого продукта при равной степени превращения реактор идеаль
ного смешения имеет больший объем, чем реактор идеального вытесне
ния.

При сравнении не учитывался ряд факторов, ограничивающих при
менение аппаратов, работающих в режиме, близком к идеальному вы
теснению. К ним следует отнести, например, большое гидравлическое 
сопротивление трубчатых реакторов, трудность чистки таких аппа
ратов и т. д. Конструктивно проточные аппараты с интенсивным пере
мешиванием проще, но обладают тем характерным недостатком, что в 
них устанавливается низкая концентрация исходного реагента (равная 
конечной) и, следовательно, низкой будет скорость химической реак
ции. Чтобы использовать преимущества реакторов смешения и в то
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же время поддерживать в реакционной системе более высокие концент
рации реагентов, можно создать каскад реакторов идеального смеше
ния путем последовательного включения нескольких реакторов.

§ 4. Каскад реакторов идеального смешения

Каскад представляет собой несколько последовательно соединенных 
проточных реакторов (секций) идеального смешения (рис. 5.9). Реак
ционная смесь последовательно проходит через все секции. Можно рас
сматривать в качестве примера такой модели не только систему после
довательно расположенных отдельных аппаратов, но и проточный ре
актор, тем или иным образом разделенный внутри на секции, в каж-

Рис. 5.9. Каскад реакторов идеального смешения

дой из которых осуществляется перемешивание реакционной смеси 
(рис. 5.10). Например, близка к такому типу аппарата тарельчатая 
барботажная колонна.

Для каскада реакторов идеального смешения должны выполняться 
следующие допущения об идеальности:

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

2) отсутствие обратного влияния: каждый последующий реактор 
не влияет на предыдущий.

На рис. 5.11 сравнивается характер изменения концентрации ис
ходного реагента при прохождении реакционной смеси через последо
вательные секции идеального смешения и через единичные реакторы 
идеального вытеснения и идеального смешения.

Математическая модель каскада реакторов идеального смешения, 
работающего в изотермическом режиме, представляет собой систему 
уравнений материального баланса по какому-либо участнику реакции, 
включающую по меньшей мере N  уравнений по числу секций каскада*.

* Если составляется модель каскада для проведения сложной реакции, где 
недостаточно материального баланса только по одному участнику реакции, чис
ло уравнений математической модели кратно N.
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Уравнения материального баланса для любой из секций каскада 
однотипны. Материальный баланс по компоненту Л для г-й секции в 
стационарном режиме работы каскада имеет вид
ос  J , — ,  -  vc J f  г  • -  > r J  (  с J  , . )  Vt =  О

[см. уравнение (5.11)1 или

Vt

и
M.i—Г '- J . i

Vr J  ( c J . i )

(5 .24)

(5 .25)

где У,- — реакционный объем г-й секции; тг- — среднее время пребыва
ния реакционной смеси в г-й секции; — концентрация участни-

Г 1
о

о о

о о

с о

с о

о
_1

о
J

Рис. 5.10. Секционный Рис. 5.11. Изменение концентрации реаген- 
аппарат с перемешива- та в единичном реакторе идеального сме- 
нием шения (1), реакторе идеального вытеснения

(2) и каскаде реакторов идеального сме
шения (3)

ка реакции Л на входе в г-ю секцию, равная концентрации на выходе 
из (г — 1)-й секции; — концентрация компонента Л на выходе из 
г-й секциий.

Расчет каскада реакторов идеального смешения обычно сводится 
к определению числа секций заданного объема, необходимых для до
стижения определенной глубины превращения, или к определению со
става реакционной смеси на выходе из г-й секции каскада.

Допущение об отсутствии обратного влияния в каскаде реакторов 
идеального смешения существенно упрощает расчет. По сути дела он 
сводится к последовательному решению уравнений материального ба
ланса для каждой секции относительно концентрации реагента (или 
продукта) на выходе. Выходной параметр для первой секции (кон
центрация б’л, х), полученный из первого уравнения, является вход
ным параметром для второй секции, выходной параметр второй сек
ции — входным для третьей и т. д.
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Различают аналитический и численные методы расчета каскада. 
Применение аналитического метода возможно в том случае, если 
уравнения материального баланса могут быть аналитически решены 
относительно концентрации с} . Это можно сделать, например, если 
протекающие реакции описываются кинетическими уравнениями пер
вого или второго порядка.

Рассмотрим определение концентрации реагента А на выходе из 
каскада реакторов, включающего N  секций равного объема (К, =  
=  У2 =  . . .=  У, =  ... =  Улг) при проведении реакции первого поряд
ка, скорость которой описывается уравнением ш,. л = к с А. Из уравне
ния материального баланса для первой секции
х1= у 1/о = (с А о - с дА)/ксА ,

определяем

са л  = са , о/(* “Ь *Т1) -

Полученное значение с А>1 подставляем в качестве входной концент
рации в уравнение материального баланса для второй секции:

У 2 СА.1 СА.2 [ с А . о / 0  СА,2

из него определяем с А2  

СА.2  = с А 0/ ( 1 + * т 1) ( 1  +  Л т2) .

При равенстве объемов секций тх =  т2 =  ... =  тг =  ... =  т

СА ,2  = С А , о / ( Ч - ^  •

Продолжая аналогичные расчеты, для М-й  (последней) секции ка 
скада получим

Если учесть, что с А/сА 0 =  1 — х А, уравнение (5.26) можно запи
сать в виде

и тогда можно рассчитать число секций заданного объема, необходи
мых для достижения степени превращения х А:

То =
V

\ — х (5 .27)

( 5 . 2 8 )
^ ( 1 + Н )  ^ ( 1  +  *т)
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Если полученное при расчете по уравнению (5.28) N  является дроб
ным числом, его округляют в большую сторону для того, чтобы было 
выполнено условие с Дтл' =^£а,/-

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

Для реакций, описываемых кинетическими уравнениями, не по
зволяющими аналитически решить уравнение (5.24) относительно с] 
(например, реакции дробного порядка), при расчете каскада прихо
дится прибегать к численным методам. Так как уравнения материаль
ного баланса для всех секций однотипны, можно составить алгоритм 
решения этих уравнений для г'-й секции и последовательно применить 
его N  раз. При этом удобно пользоваться вычислительной техникой 
(в простейшем случае микрокалькуляторами).

Наглядным является графический способ расчета каскада реакто
ров, использующий описанный выше графический метод определе
ния концентрации реагентов на выходе из реактора идеального сме
шения. Принцип расчета остается прежним. Сначала, графически ре
шая уравнение для первой секции

м' г А ( с А л ) = ~ ^ " -  СА ,1 .  ( 5 -2 9 )Т1 Тх

находят концентрацию с А>1 (рис. 5.12), построив кинетическую кри
вую и'ГА (сА) и  прямую с тангенсом угла наклона (— 1/хг), пересекаю
щую ось абсцисс в точке с д о. Определив с А решают уравнение для 
второй секции:

ш’г а (сА,2) =  -  ~ ~ ^ ~ СА,2- (5 .30 )
то Тг

Для расчета концентрации на выходе из N -1 о реактора графическое 
решение повторяют N  раз.

Если требуется рассчитать число секций Дг, необходимое для дости
жения заданной степени превращения х  А, графическое построение про
должают до тех пор, пока абсцисса точки пересечения прямой

е А , г — 1 1
У = ------------ — —  сАдтг т;
и кривой хЮга (с д) не будет удовлетворять условию 
са , ^  са , о 0 ~ ха)-

Пример 5.3. Реакцию, описанную в примерах 5.1 и 5.2 (реакция второго 
порядка 2А Я +  Б; кинетическое уравнение мТА =  2 ,5  с \ \  конечная степень 
превращения х А^ =  0,8; с А)0 =  4 кмоль • м ~3), проводят в каскаде реакторов 
идеального смешения. Все секции каскада имеют одинаковый объем, подобран
ный таким образом, что среднее время пребывания в каждой из них тг равно 1/10 
от среднего времени пребывания в единичном реакторе идеального смешения, 
рассчитанного в примере 5.1 (тг =  0,2 ч). Определить, сколько таких секций по- 
требуется для достижения заданной степени превращения.
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Решение. Для решения используем графический метод. Для этого построим 
графики функции шГ Л =  2,5с^ (парабола) и

‘-А.о

Тг 0,2 0,2

(прямая с тангенсом угла наклона tga =  — _
т

-5,0).

Рис. 5.12. Графический расчет 
каскада реакторов идеального 
смешения, состоящего из сек
ций одинакового объема

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

Точка пересечения этих линий М х (рис. 5.13) позволяет определить кон
центрацию на выходе из первой секции каскада. Проводя параллельные прямые

с А , 1 - 1  1
У = ----- =-------~  —  с  А л

т; т;

до тех пор, пока не будет выполнено условие с Л,г ^  0,8 кмоль • м ~ 3 (так как 
=  с А о (1 — х А,г) =  4 (1 — 0,2) =  0,8 кмоль • м~3), получаем, что для до

стижения указанной степени превращения необходимо 4 секции. При этом ока
зывается, что на выходе из четвертой секции степень превращения даж е выше, 
чем задана по условию, но в трех секциях заданная степень превращения не дос
тигается).

Таким образом, суммарное среднее время пребывания реагентов в 
каскаде реакторов идеального смешения для условий примера 5.3 со. 
ставляет каск =  4тг — 0,8 ч, т. е. оно больше, чем в случае реактора 
идеального вытеснения (тв =  0,4 ч; см. пример 5.2), и меньше, чем в 
единичном реакторе идеального смешения (тс =  2 ч; см. пример 5.1)

Вопросы и упраж нения для повторенмя 
и самостоятельной проработки

1. Сформулируйте допущения модели идеального смешения.
2. Каковы основные причины отклонения от идеальности в реальных реак 

торах смешения?
3. Почему при составлении балансовых уравнений для реактора идеального 

смешения в качестве элементарного объема может быть принят полный объем 
реактора?
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4. Составьте уравнение материального баланса для периодического реак
тора идеального смешения.

5 Проанализируйте основные недостатки и достоиьства реакторов периоди
ческого действия. В каких производствах чаще встречаются такие реакторы?

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

7. В чем заключается различие между действительным и средним временем 
пребывания реагентов в проточном реакторе? Для какого типа проточных реак
торов действительное и среднее время пребывания совпадают?

8. Определите объем проточного реактора идеального смешения, необходи
мый для достижения степени превращения исходного реагента х  А =  0,85 при 
проведении реакции

2 A -Î*  R +  S

если c Al0 =  2,5 кмоль/м3; к — 18,2 м3/(кмоль • ч), реагенты подают в реактор 
с объемным расходом v =  1,2 м3/ч.

9. Определите степени превращения реагентов А и В на выходе из проточ
ного реактора идеального смешения объемом 0,5 м3 при проведении реакции
A -f  В -  R +  S

если с А,о =  1.2 кмоль/м3; с в>0=  1,6 кмоль/м3, объемный расход у =  5 м3/ч, кон
станта скорости к =  12 м3/(кмоль • ч).

10. В проточном реакторе идеального смешения проводят реакцию
2 А — R +  S
протекающую в газовой фазе при температуре 800 К и давлении 6 • 10* Па. В ре
актор подают смесь, объемная доля реагента А в которой составляет 70%, а 
объемная доля инертного компонента — 30%. Определите среднее время пре
бывания т, необходимое для достижения степени превращения х А =  0 ,8 , если 
константа скорости k =  414,7 м3/(кмоль - ч).

11. В проточном реакторе идеального смешения проводят обратимую реак
цию

к,
Определите объем реактора, необходимый для достижения степени превраще
ния. составляющей 75% от равновесной, если объемный расход v =  0 ,0 1 м3/ч , 
кг =  0,18 ч- 1 , к2 =  0,24 ч—1.

12. В проточном реакторе идеального смешения при температуре 330 К  
проводят реакцию второго порядка
A -f  В — R - S

В реактор подают реагенты с объемным расходом v =  2 м3/ч и начальными кон
центрациями с А,о =  с в, о =  1 кмоль/м3; константа скорости реакции задана в. 
виде выражения
к =  7-10* ехр ( — 43 000/Я7’).

Определите объем реактора, необходимый для достижения степени превращения 
х А =  0,8.

13. В каких случаях появляется необходимость численного (например, 
графического) решения уравнения материального баланса проточного реактора 
идеального смешения для определения концентрации реагента на выходе из 
реактора? В чем суть такого решения?

14. Определите концентрацию реагента А на выходе из проточного реак
тора идеального смешения объемом 1,2 м3, если для проведения реакции
А -*■ R + S
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кинетика которой описывается уравнением о>гд =  Зсд-5, подают реагент А с 
начальной концентрацией с А,0 =  1,5 кмоль/м3 и объемным расходом V =  3 м3/ч.

15.  Определите максимально возможную концентрацию промежуточного 
продукта И при проведении в изотермическом реакторе идеального смешения по
следовательных реакций

А Д -  И;  и Д б

если кх =  0,14 ч—*, к2 =  0,2 ч—*, с А_0 =  0,7 кмоль/м3.
16.  Определите максимально возможную производительность по промежу

точному продукту I? при проведении в изотермическом реакторе идеального сме
шения последовательных реакций

А Л И ;  И Д б

если =  0,4 ч- 1 , й2 =  0,15 ч - 1, объемный расход с =  0,5 м3/ч, с А,о =  
=  0,7 кмоль/м3. Какой объем реактора для этого потребуется? Какая селектив
ность будет достигнута?

17. Сформулируйте допущения модели идеального вытеснения. При каких 
условиях можно приблизиться в реальном реакторе к идеальному вытеснению?

18. Почему при ламинарном течении реакционного потока в проточном ре
акторе режим идеального вытеснения не может быть достигнут?

19.  Составьте уравнение материального баланса реактора идеального вы
теснения в дифференциальной форме. Какие явления переноса (перенос им
пульса, перенос теплоты, массоперенос) отражены в этом уравнении?

20.  Определите объем реактора идеального вытеснения для проведения р е
акции

2А Д . 1*4-5

если к =  5 м3/(кмоль • ч), с А,0 =  2 кмоль/м3, объемный расход V =  12 м3/ч, не
обходимая степень превращения х А =  0,75.

21.  Определите объем реактора идеального вытеснения для проведения об
ратимой реакции

к,
для достижения степени превращения, составляющей 70% от равновесной, ес
ли кх =  0,18 ч~х, к2 =  0,24 ч—х, объемный расход и =  1 м3/ч.

22. В реакторе идеального вытеснения проводят реакцию

А+В 1*48

Определите производительность по продукту Я, если с д_0 =  с в>0 =  2 кмоль/м3, 
объем реактора V — 1,4 м3, объемный расход и =  28 м3/ч, константа скорости
& =  18 м3/(кмоль • ч).

23. Определите степень превращения на выходе из реактора идеального вы
теснения объемом 1 м3 при проведении реакции

к,

кг
если объемный расход V =  2 м3/ч, константа скорости прямой реакции кх =  
=  4,6 ч- 1 , константа равновесия Кс =  4.

24.  В реакторе идеального вытеснения проводят реакцию

А 4 - 2 В  1 * 4 2 5
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кинетика которой описывается уравнением А =  £с^>*5с | - 75. Определите объем 
реактора для достижения степени превращения реагента х А =  0 ,6 , если £ =  
=  1,0 ч- 1 , с в о =  0,8 кмоль/м3, с « .о =  0,6 кмоль/м3, объемный расход и =
— 0,01 м3/ч.

25. Назовите основную причину, по которой для достижения той же степе
ни превращения при одинаковых условиях проведения реакции в проточном 
реакторе идеального смешения требуется существенно большее время пребыва
ния реакционной смеси, чем в реакторе идеального вытеснения или в периоди
ческом реакторе идеального смешения?

26. Проанализируйте достоинства и недостатки проточного реактора, режим 
в котором близок к идеальному смешению, по сравнению с реактором, режим в 
котором близок к идеальному вытеснению.

27. В проточном реакторе идеального смешения при проведении реакции 
первого порядка А И достигнута степень превращения реагента А х А =  0,8 
при температуре, когда константа скорости /г =  0,2 ч~х. Во сколько раз мень
ший объем реактора идеального вытеснения потребуется для проведения этой 
же реакции при прочих равных условиях (объемный расход и температура)?

28. В реакторе идеального вытеснения при проведении реакции

2А -*■ К +  Б

получена степень превращения х А =  0,75 при условии, что с л>0 =  1,2 кмоль/м3 
среднее время пребывания в реакторе т =  0,5 ч. Определите, какая степень пре, 
вращения будет достигнута в реакторе идеального смешения при тех же значе
ниях с д ,0 и т.

29. Реакция А +  В И описывается кинетическим уравнением второго 
порядка. При ее проведении в реакторе идеального вытеснения объемом V до
стигается степень превращения х д =  0,9, если св о : с Л,о =  2. Каким должно 
быть отношение начальных концентраций исходных реагентов, чтобы в реакторе 
идеального смешения равного объема V при равном объемном расходе реакци
онной смеси достигалась та же степень превращения.

30. Сформулируйте основные допущения модели каскада реакторов иде
ального смешения.

31. Докажите, что модель каскада реакторов идеального смешения является 
промежуточной между моделями идеального вытеснения и идеального смешения,

32. Определите степень превращения реагента А при проведении реакции

А +  В -4- Я -г  Б в двух последовательно соединенных реакторах идеального 
смешения равного объема Ух =  У2 =  0,5 м3, если с А:0 =  с в,0 =  2,2 кмоль/м3, 
объемный расход и =  3 м3/ч, к =  2,5 м3/(кмоль • ч).

33. Определите производительность по продукту 1* при проведении обрати
мой реакции

кг
в каскаде из двух реакторов идеального смешения равного объема У1= У г =  
=  0,3 м3, если с А о — 1>5 кмоль/м3, объемный расход V =  1 м3/ч, кх =  0,32 ч—1, 
к2 =  0,18 ч - 1. ' ’

34.  В каскадеиз двух реакторов идеального смешения проводят реакцию

первого порядка А -Л И. Какой объем (Кх =  Уг) должны иметь секции каскада 
для достижения степени превращения х А =  0,75, если к =  2 ч- 1 , объемный 
расход V =  2 ,5  м3/ч?

35 .  В каскаде реакторов идеального смешения равного объема (У, =  1 м3)
/г «проводят реакцию первого порядка А —> И. Определите число секции каскада 

для достижения степени превращения х А =  0 ,9, если объемный расход и =  
=  1 м3/ч , £ =  0,32 ч - 1.
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36. Определите число секций каскада реакторов идеального смешения рав
ного объема, необходимых для достижения степени превращения х А =  0,65, при 
проведении реакции

к,
2А 1* +  8

к г

если с А>о =  20 кмоль/м3, =  1 м3/(кмоль • ч), й2 =  0,8 м3/(кмоль - ч), сред
нее время пребывания в каждой секции т =  0,05 ч.

37. Определите число секций каскада реакторов идеального смешения рав
ного объема =  0,5 м3, необходимых для достижения степени превращения 
х К =  0,65 при проведении реакции

А +  2В -»  1* +  25

кинетика которой описывается уравнением а)гА =  1гс\'5св ' ъ, если & =  
=  2,5 м3/(кмоль • ч), с А>0 =  1 кмоль/м3, с В1„ =  2 кмоль/м3, объемный расход  
у =  10 м3/ч.

38. В каскаде реакторов идеального смешения проводят реакцию 

А + В  И +  Б

до достижения 80%-й степени превращения реагента А. Определите число 
секций и суммарный объем каскада реакторов для следующих условий осуществ
ления процесса: с А,0 =  1 кмоль/м3, с В)0 =  1 кмоль/м3, & =  0,2 м3/(кмоль • ч), 
объем каждой секции =  1 м3, объемный расход V =  0,2 м3/ч. Определите так
же объем единичного реактора идеального смешения и объем реактора идеаль
ного вытеснения для тех же условий проведения процесса.

39. Составьте математическую модель изотермического каскада реакторов 
идеального смешения, включающего 3 секции, в которых протекают последова
тельные реакции первого порядка:

А -+■ И 
И -► Б

40. Выведите формулу для расчета концентрации промежуточного п ро
дукта И на выходе из 3-й секции изотермического каскада реакторов идеаль
ного смешения (секции имеют одинаковый объем) при проведении в нем после
довательных реакций первого порядка:

А I?
I? Б

41. Составьте алгоритм и блок-схему расчета на ЭВМ концентрации реаген
та А на выходе из 1-й секции каскада реакторов идеального смешения (секции 
одинакового объема) при проведении в нем реакции второго порядка

2А К +  Б

42. Составьте алгоритм и блок-схему расчета на ЭВМ числа секций каска
да реакторов идеального смешения равного объема, необходимых для достиже
ния заданной конечной степени превращения реагента В при проведении в изо
термических условиях обратимой реакции

А + В  Г*+Б
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Глава 6

Химические реакторы с неидеальной 
структурой потоков

При составлении математических моделей реакторов идеального сме
шения и идеального вытеснения был сделан ряд допущений, облегча
ющих как построение моделей, так и расчеты на их основе. Однако эти 
допущения не всегда близки к реальным условиям. Рассмотрим снача
ла основные причины отклонений от идеальности, а затем способы по
строения математических моделей реальных реакторов.

§ 1. Причины отклонений от идеальности 
в проточных реакторах

Работу проточного непрерывнодействующего реактора можно охарак
теризовать следующим образом: в аппарат поступает реакционный поток 
и каким-то способом перемещается от входного отверстия до выходно
го. При этом предполагается, что все элементы реакционного потока 
находятся в реакторе некоторое время, в течение которого может про
текать химическая реакция. В общем случае время пребывания от
дельных элементов потока в проточном аппарате — это непрерывная 
случайная величина, значение которой может меняться от 0 до оо.

Может оказаться так, что какой-то элемент потока в реакции факти
чески не участвует, так как он попадает в реакторе в так называемую 
з а с т о й н у ю  з о н у .  Здесь реакционная смесь задерживается, 
и скорость химической реакции, если не равна нулю, то существенно 
отличается от скорости реакции в основном потоке. Возможные вари
анты образования застойных зон показаны на рис. 6.1.

Второй причиной, по которой часть реакционного потока может не 
принимать участия в реакции, является наличие в н у т р е н н и х  
б а й п а с о в  (рис. 6.2). Особенно часто байпасы возникают при не
достаточно продуманном конструктивном решении в аппаратах, где

Рис. 6.1. Варианты образования застойных зон в проточ
ных реакторах

102



реакционным пространством является поверхность зернистого катали
затора.

Наилучшие результаты могли бы быть получены, если бы все 
элементы реакционного потока находились в зоне реакции строго оди
наковое время. Это возможно в аппаратах идеального вытеснения, ха
рактеризующихся плоским профилем линейных скоростей потока. 
Однако в реальных реакторах, даже близких к идеальному вытесне
нию, все-таки существует какое-то распределение элементов потока 
по времени пребывания в аппарате, возможно, вследствие частичного 
перемешивания в осевом направлении. Такое перемешивание может 
возникнуть, например, в результате м о л е к у л я р н о й  д и ф 
ф у з и и :  в двух соседних точках по длине реактора вытеснения кон

центрации участников реакции будут разными, разность концентра
ций Ас  является движущей силой диффузии. Наличие продольной диф
фузии приведет к нарушению поршневого течения потока — про
изойдет размывание «поршня», если рассматривать некоторый элемент 
потока как поршень.

Наряду с молекулярной диффузией в реакторе вытеснения проис
ходит и т у р б у л е н т н а я  д и ф ф у з и я .  Турбулентный поток 
отличается наличием направленных во все стороны хаотичных пуль
саций скорости относительно ее среднего значения. При этом пульса
ции в радиальном направлении приводят к выравниванию условий 
(концентраций, температуры) по поперечному сечению и, следователь
но, необходимы для выполнения допущений модели идеального вытес
нения. Пульсации в продольном направлении, наоборот, приводят к 
тому, что одни элементы потока обгоняют основную массу, другие от
стают от нее, т. е. происходит осевое перемешивание или продольная 
диффузия.

Диффузия в осевом направлении происходит не только при турбу
лентном течении потока. Продольное перемешивание может быть след
ствием неравномерности поля скоростей, например, при ламинарном 
течении жидкости. В этом случае элементы потока, движущиеся в цент
ре канала, имеют линейную скорость, превышающую скорость осталь
ных элементов потока (ыср =  и тах12). Если в момент времени т, 
пометить частицы, находящиеся в каком-то сечении, то в более позд

Рис. 6.2. Механизм образования внутренних байпасных 
линий

103



ние моменты т2, т., и т. д. помеченные частицы окажутся на поверхности 
параболоида; те из них, которые движутся пс оси трубы, уйдут даль
ше всех; те же, которые попали на самую периферию потока, не сдви
нутся, — их скорость равна нулю (рис: 6.3). И хотя характер движе
ния элементов потока в этом случае отнюдь не хаотический (в любой 
момент времени можно предсказать положение выбранной частицы по

тока), результат будет тот же, что и в 
случае молекулярной диффузии, — размы
вание «поршня». Такой вид диффузии, 
вызванной неравномерностью поля скоро
стей, называется т е й л о р о в с к о й  
д и ф ф у з и е й .

В проточном реакторе вытеснения наря
ду с застойными зонами могут иметь место 
и з о н ы  ц и р к у л я ц и и  (рис. 6.4), 
в которых реакционная смесь задерживает
ся намного дольше, чем в ядре потока. 
Основная масса потока проходит через ап
парат быстрее среднего времени пребыва
ния т =  У/ь  =  /•'¿./и, так как идет не по 
полному сечению аппарата.

Все перечисленные выше причины мо
гут приводить к отклонениям от идеальной 
структуры потока, и тогда расчет реакто
ра, выполненный на основе математиче
ской модели, построенной с учетом допу
щений об идеальности, окажется неверным.

В теории реакторов разработаны моде- 
ли, позволяющие учесть неидеальность по
тока. Модели эти также основываются на 
некоторых допущениях и поэтому являются 
в определенной степени приближенными 

(как и любая модель вообще), однако они значительно более точно опи
сывают реальный процесс, чем модели идеального смешения и идеаль
ного вытеснения.

Рассмотрим сначала некоторые модели, позволяющие описать 
процесс в реакторе с неидеальной гидродинамической обстановкой, а 
затем кратко проанализируем методы исследования структуры пото
ков в химических реакторах, позволяющие сделать вывод о примени
мости той или иной модели.

§ 2. Модели реакторов с неидеальной структурой потоков

Математическая модель реактора с неидеальной структурой потоков 
должна удовлетворять ряду требований. Во-первых, она должна точ
нее, чем модели реакторов с идеальной структурой потока, передавать 
закономерности протекающего химического процесса, в частности,

Рис. 6.3. Размывание «порш
невого» потока при лами
нарном течении (тейлоров
ская диффузия, вызванная 
неравномерностью поля ско
ростей) :
положение частиц в произволь
ном сечении: / — первоначаль 
ное. в момент времени тг. 2, 
3 — в моменты времени т2 и тя 
соответственно

Рис 6 4. Зоны циркуляции 
в реакторе вытеснения
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при моделировании проточных реакторов расчет на основе такой моде
ли должен позволить получить распределение концентраций по объе
му, приближающееся к реальному. Во-вторых, модель при большей 
сложности (по сравнению с моделями идеальных реакторов) должна 
быть такой, чтобы при ее использовании можно было аналитическими 
или численными методами получить расчетные зависимости, необходи
мые для определения размеров реактора или решения подобных задач,

Из проведенного (гл. 5, § 3) сравнения проточных реакторов иде
ального смешения и идеального вытеснения следует, что эти типы ре
акторов описывают два предельных случая распределения концентра
ций реагентов по объему аппарата (см. рис. 5.6). Поэтому к модели ре
актора с неидеальной структурой потока можно предъявить еще одно 
дополнительное требование: при некоторых предельных значениях ко
эффициентов, входящих в уравнения модели, она должна описывать 
либо проточный реактор идеального смешения, либо — идеального 
вытеснения.

При разработке тех или иных моделей следует иметь в виду, что, 
как правило, теория дает общий вид уравнений математического описа
ния, а числовые коэффициенты этих уравнений, значения которых от
личают один частный случай от другого, должны быть найдены экс
периментально. Эти коэффициенты называют п а р а м е т р а м и  
м а т е м а т и ч е с к о й  м о д е л и .  Обычно стремятся к тому, 
чтобы число таких параметров было минимальным. Большое число па
раметров, с одной стороны, вроде бы делает модель точной (физически), 
но, однако, при этом возникает опасность появления значительных 
ошибок, так как чем больше параметров, тем более точный экспери
мент нужно поставить, чтобы достаточно верно оценить их. Матема
тические модели неидеальных реакторов могут быть построены на ос
нове двух подходов. Первый основан на мысленной замене реального 
реактора той или иной комбинацией идеальных аппаратов. Второй 
подход имеет большее физическое обоснование — при составлении ма
тематического описания процесса стремятся учесть те реальные фи
зические явления, происходящие в аппарате, и внести их в уравнения 
модели с помощью соответствующих математических операторов.

Очевидно, что при первом подходе математическая модель будет 
представлять собой систему уравнений, объединяющих математические 
описания нескольких идеальных реакторов. Число уравнений может 
быть велико, но по структуре они останутся такими же простыми, как 
и уравнения идеальных моделей. При втором подходе число уравнений 
может быть меньше, но уравнения более сложные, а следовательно, 
сложнее и методы их решения.

Наиболее распространенными являются две однопараметрические 
модели: ячеечная и диффузионная.

Ячеечная модель. В ячеечной модели использован первый подход 
к описанию реальных реакторов, а именно: реальный аппарат мыслен
но расчленяют на N  последовательно соединенных ячеек идеального
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о-£ш т т
смешения (рис. 6.5). Суммарный 
объем всех ячеек равен полному 
объему реактора.

Правомерность такой замены 
-  вытекает из сравнения каскада 

реакторов идеального смешения с 
единичными реакторами идеально
го смешения и идеального вытес
нения.

Ячеечная модель (модель каскада реакторов идеального смешения) 
представляет собой, как известно, систему из N  уравнений материаль
ного баланса по компоненту Л (при описании простой реакции), каж
дое из которых имеет вид

Рис. 6.5. Ячеечная модель

г/ --- У, '3.1— I сз л
( 6 . 1)

ш\ з  (с зл)

При N  —  1 уравнение (6.1) описывает, естественно, единичный ре
актор идеального смешения

‘-л,О" м л
V ® г з ( с 3 .( )

При N  — оо и бесконечно малых объемах секций К/ суммарное вре
мя пребывания в каскаде из /V реакторов можно рассматривать как 
некоторый предел суммы

Л' -V д „
X ’ ~ — V  3.1 т/ > --------------'V

/ = ' | ‘г Л(сз .д

где Ас3 1 =  с} — с 3<1_ 1. Очевидно, что этот предел можно рас
сматривать как интеграл

Т у =  Пт
Л'

V
;=- I

— Ас3.1

“ гЗ (с з.д

сз. \

Г
сз.о

¿с,

(С3)
( 6 .2 )

Сравнивая уравнения (6.2) и (5.4), можно сделать вывод, что при 
N  -<- оо ячеечная модель (модель каскада реакторов идеального сме
шения) вырождается в модель проточного реактора идеального вы
теснения.

Таким образом,с помощью модели каскада реакторов идеального 
смешения можно описать предельные гидродинамические режимы. 
Разумно предположить, что и промежуточный режим (а в любом ре
альном реакторе гидродинамическая обстановка отвечает именно про
межуточному режиму) можно описать с помощью модели каскада ре
акторов идеального смешения, состоящего из N  ячеек, причем, с од
ной стороны, N  Ф  I, а с другой — N  является конечным числом. Как 
правило, применение ячеечной модели при N  < .  10 позволяет удовлет-
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ворительно описать реальный реактор. На рис. 6.6 показана аппрокси
мация реального распределения концентрации реагента по длине про
точного реактора с помощью ячеечной модели при N  —  6.

Число ячеек Ы, заменяющих реальный реактор, и является един
ственным параметром ячеечной модели. При известном N  расчет ре
актора на основе ячеечной модели по сути дела ничем не отличается от 
расчета каскада проточных реакторов идеального смешения и пред
ставляет собой последовательное решение уравнений математической 
модели каждой ячейки (секции) 
идеального смешения.

Однопараметрическая диффузион
ная модель. Диффузионная модель, 
как и ячеечная, описывает реальную 
гидродинамическую обстановку в про
точном реакторе как некоторый про
межуточный случай между режимами 
идеального смешения и идеального 
вытеснения. При построении диффу
зионной модели в отличие от модели 
идеального смешения учитывается не
равномерность распределения пара
метров процесса (в частности, концен
трации) по объему аппарата. Но не
равномерным является и распределе
ние концентрации по длине реактора 
идеального вытеснения. В отличие от 
модели идеального вытеснения в диф
фузионной модели учитывается нали
чие перемешивания реакционной сре
ды в осевом направлении, вызванное различными видами диффу
зии. Последнее условие и легло в основу названия модели — диф
фузионная.

В реальном реакторе неравномерное распределение концентраций и 
вызванный им диффузионный перенос имеют место как в продольном 
(осевом), так и в радиальном направлениях. Однако учет и продоль
ной, и радиальной диффузии чрезмерно усложнит уравнения диффу
зионной модели. Поэтому в первом приближении считают, что в ради
альном направлении распределение концентраций равномерное, и 
диффузия происходит только вдоль оси реактора.

Перенос вещества за счет турбулентной или тейлоровской диффу
зии может быть описан уравнениями, аналогичными уравнению для 
молекулярной диффузии, но со своими коэффициентами ¿>турб и О тейЛ- 
Экспериментально разделить различные виды диффузии в реакторе 
невозможно. Поэтому целесообразно все их объединить одним уравне
нием с коэффициентом продольной диффузии О/., который нельзя 
предсказать заранее теоретически в силу сложной природы этой вели
чины.

Рис. 6.6. Аппроксимация реально 
го распределения ( 1) концентра
ции реагента по длине проточного 
реактора с помощью ячеечной мо
дели (линия 2).  Для сравнения 
нанесены распределения концен
трации по длине реакторов иде
ального вытеснения (•?) и идеаль
ного смешения (4)
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Коэффициент продольной диффузии D¿ и является единственным 
параметром однопараметрической диффузионной модели.

В случае учета радиальной диффузии путем введения соответствую
щих операторов с коэффициентом радиальной диффузии Од реактор 
будет описываться двухпараметрической диффузионной моделью.

Можно получить уравнение однопараметрической диффузии моде
ли, взяв за основу уравнение материального баланса для элементар
ного объема проточного реактора (4.10) и упростив его в соответ
ствии со следующими допущениями:

1) как и в модели идеального вытеснения, по сечению реактора, 
перпендикулярному основному потоку, все условия выравнены, т. е. 
концентрация, температура меняются только вдоль оси реактора;

2) в аппарате отсутствуют застойные зоны и байпасные потоки.
Как и для реактора идеального вытеснения (см. гл. 5, § 2), конвек

тивный перенос вещества Л будет происходить только в направлении 
оси г. От оператора диффузионного переноса 0 \ гс з  также останется 
только составляющая вдоль оси 2. Следовательно, уравнение (4.10) в 
применении к однопараметрической диффузионной модели примет вид

дс, д- с, дс

дг ' ( 6  3)

где и г = и//7 линейная скорость потока в направлении оси реакто
ра.

Уравнение (6.3) описывает нестационарный процесс в реальном 
реакторе с распределенными параметрами при наличии перемешива
ния. Гидродинамическая обстановка в аппарате учитывается в этом 
уравнении двумя первыми членами. Первый член уравнения 
иг (дс3 !дг) характеризует конвективный перенос вещества Л с линей
ной скоростью и ,. В результате протекания химической реакции по 
длине аппарата устанавливается распределение концентрации данного 
вещества, описываемое в точке с координатой г  производной дс} !дг.  
Второй член уравнения (д2с1 1дг2) описывает осевое перемешивание, 
интенсивность которого определяется коэффициентом продольной диф
фузии О ь .

В предельных случаях уравнение (6.3) может быть использовано 
для описания как реактора идеального вытеснения, так и аппарата 
идеального смешения.

Действительно, если считать, что выполняется допущение о пол
ном отсутствии осевого перемешивания, то

д- с ,
о ,  — —= 0,

1 дг2

и уравнение (6.3) принимает такой же вид, как уравнение (5.15) для 
реактора идеального вытеснения:

—  иг -------—  Шг1 = ------- .
дг  г') дт
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Если же принять допущения о полном выравнивании концентра
ции по объему и дискретном скачкообразном изменении концентрации 
реагента А С] на входе в проточный реактор, то в уравнении (6.3) мож
но будет пренебречь диффузионным оператором Б  1 д 2с }1дг2 (отсутствует 
причина для возникновения диффузионных потоков внутри аппарата), 
а производную дс31дг в первом члене уравнения заменить на отноше
ние конечных разностей, как это было сделано для проточного реакто
ра идеального смешения (см. гл. 5, § 1). Тогда уравнение (6.3) будет 
совпадать с уравнением (5.10) для проточного реактора идеального 
смешения, т. е. можно сделать вывод, что сформулированное выше тре
бование о необходимости предельного перехода неидеальных моделей 
в модели идеального вытеснения или смешения выполняется и для од
нопараметрической диффузионной модели.

Степень приближения реальной гидродинамической обстановки 
к одному из идеальных режимов зависит от степени взаимного влияния 
конвективной и диффузионной составляющей в уравнении матери
ального баланса (6.3). Используя методы теории подобия, можно из 
дифференциального уравнения (6.3) получить критерий подобия, яв
ляющийся мерой относительной эффективности двух физических про
цессов: конвективного переноса в направлении оси реактора и про
дольного диффузионного перемешивания

ис/г  иг
О, с / г г

где и  — линейная скорость; г — линейный размер (удобнее его обо
значить через Ц .

Полученный критерий называют д и ф ф у з и о н н ы м  к р и 
т е р и е м  П е к л е

иЬ .. .
Ре —г— , (6 -4 .>

°л.

иногда его называют также к р и т е р и е м  Б о д е н ш т е й  н а  
(Во).

При больших значениях Ре интенсивность конвективного переноса 
существенно выше интенсивности продольного диффузионного пере
мешивания. Это имеет место в длинном канале (большие значения 
Ц) при высокой линейной скорости или низких значениях коэффициен
та продольной диффузии О I .  При Ре оо реактор вырождается в ап
парат идеального вытеснения.

При малых числовых значениях Ре (короткий канал, невысокие 
линейные скорости или большие значения Ь^) относительная интен
сивность продольного перемешивания превышает интенсивность про
дольного конвективного переноса. При Р е - > 0  реактор вырождается 
в аппарат идеального смешения: бесконечно быстрая диффузия приво^ 
дит к полному и мгновенному выравниванию концентраций.
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Расчеты на основе диффузионной модели существенно сложнее, 
чем расчеты на основе ячеечной модели. Аналитическое решение урав
нения диффузионной модели возможно лишь для стационарного реак
тора при проведении в нем реакции первого порядка, скорость кото
рой является линейной функцией концентрации ы>гА =  1гсА. Уравне

ние диффузионной модели (6.3) примет 
вид

de.
dz

- D,
А'2сл 
dz2

- kcA =  0. (6 .5 )

Его удобно представить в безразмерном 
виде, введя новую переменную I =  z /L ,  
где L  — длина реактора. Тогда z  =  IL , 
dz =  L d L  С учетом соотношения L/u =  
=  Vlv  =  т и  выражения (6.4) уравнение 
(6.5) можно представить в следующем 
виде:

Рис 6.7. Профиль изменения 
концентрации реагента в про
точном реакторе (к выбору 
граничных условий для реше
ния дифференциального урав
нения диффузионной модели)

1
Ре

d2 сА 

d/2

de.

dl
- k i  cA = 0 . (6 .6 )

Для нахождения решения дифферен
циального уравнения второго порядка 
(6.6) необходимо задать два граничных 

условия. Анализ граничных условий для диффузионной модели был 
сделан Данквертсом, и их часто называют г р а н и ч н ы м и  
у с л о в и я м и  Д  а н к в е р т с а.

Выбор граничных условий диктуется физической картиной процес
са. При 2 =  0 (/ =  0) происходит дискретное уменьшение концентра
ции реагента А (рис. 6.7) как следствие имеющего место диффузионного 
перемешивания *. При конечном значении коэффициента О ь для се
чения 2 =  0 +  0 (/ =  0 +  0), в котором еще не происходит химиче
ская реакция, можно составить уравнение материального баланса

' \
—  = 0 ,  (6 .7 )

С,г / 2  =  0 4 -0
А, 0 VCA — ° L

или с учетом безразмерных координат

' ( са , о — са ) _
1
Ре

de.

dl
=  0 . ( 6 .8 )

/= о  + о
Это уравнение, позволяющее рассчитать с А при г  =  0, и является пер
вым граничным условием.

При г =  L (I =  1) можно было бы составить аналогичное уравне
ние. Но это привело бы к тому, что при конечном значении и от-

* Сравните с дискретным скачкообразным изменением концентрации на 
входе в проточный реактор идеального смешения.

J 10



рицательном значении производной dc*/dz (по мере увеличения z  кон
центрация с А уменьшается из-за протекающей химической реакции) 
концентрация c a , l  в выходном потоке была бы выше, чем концентра
ция в реакторе. Это противоречило бы физическому смыслу, поэтому 
целесообразно в качестве второго граничного условия в соответствии с 
физической природой явления (рис. 6.7) принять

с\  \-----  = 0  (6 .0 )
,  d* ) , - L - о
или
/ dcA \
( — L _ . - 0-

Для реакции первого порядка решение дифференциального урав
нения (6.6) при граничных условиях (6.8) и (6.10) дает следующий 
результат:

СА.L . 4а ехр (Р е /2 ) ...........
■ =  1 ---X А , = ---------------------------—------------------------------------------------  . (6 .1 1 )

• _ /  а Ре \  { и Ре
Са'° ( I - |-о )2 ехр  ̂ —------'j — (1 — я2) ехр —

где

и — У 1 -|-4А т Р е. (6  12)

Решение уравнения диффузионной модели для реакций с другими ки
нетическими закономерностями более сложно. Поэтому, несмотря на 
то что диффузионная модель позволяет в большей степени прибли
зиться к реальной физической картине, во многих случаях моделиро
вания реакторов предпочитают пользоваться ячеечной моделью зна
чительно более простой для вычислений *.

Вопросы и упраж нения для повторения  
и самостоятельной проработки

1. Как изменится достигаемая в реакторе глубина превращения в том слу
чае, если имеются застойные зоны; а) в реакторе, режим работы которого близок 
к идеальному смешению; б) в реакторе, режим работы которого близок к иде
альному вытеснению?

2. Как изменится глубина превращения реагентов, если в реакторе, режим 
работы которого близок к идеальному вытеснению, появятся циркуляционные 
зоны?

3. Объясните причину появления продольного перемешивания в трубчатом 
реакторе, по которому реакционный поток движется в ламинарном режиме.

4. Какая величина называется параметром модели реактора с неидеальной 
структурой потока? Проанализируйте достоинства и недостатки однопараметри
ческих моделей по сравнению с многопараметрическими.

* Результаты расчета на основе диффузионной модели зависят от правиль
ного выбора граничных условий дифференциального уравнения. Для ячеечной 
модели задача расчета сводится, по существу, к решению системы конечно-раз- 
костных уравнений

I I I



5 Проточный реактор, в котором протекает химическая реакция второго по
рядка, можно описать ячеечной моделью с параметром Л' =  5. Составьте матема
тическое описание такого реактора, работающего в изотермическом режиме.

6 Что такое продольная диффузия? Как она учитывается в рамках однопа
раметрической диффузионной модели?

7 Какие допущения делают при составлении математического описания од
нопараметрической диффузионной модели реактора вытеснения?

8 Составьте уравнение двухпараметрической диффузионной модели про
точного реактора, параметрами которой являются коэффициент продольной 
диффузии £)  ̂ и коэффициент радиальной диффузии £)й .

9, Почему для решения уравнения диффузионной модели его обычно снача
ла приводят к безразмерному виду?

10 Сформулируйте и проанализируйте граничные условия для решения 
уравнения однопараметрической диффузионной модели.

Глава 7

Распределение времени пребывания 
в проточных реакторах

Важной характеристикой структуры потока в проточных реакторах 
является функция распределения времени пребывания. Зная функцию 
распределения времени пребывания, можно оценить степень отклоне
ния реального реактора от идеальных моделей, определить параметры 
моделей реакторов с неидеальной структурой потока, в частности яче
ечной и диффузионной, а также решить ряд других практических за
дач.

§ 1. Функции распределения времени пребывания

Как указывалось выше, для проточного реактора время пребывания 
в аппарате отдельных элементов потока является в общем случае не
прерывной случайной величиной, т. е. имеет статистическую природу. 
Непрерывная случайная величина может быть задана с помощью 
функций распределения случайной величины. Различают интеграль
ную функцию распределения Т7 (т) и дифференциальную функцию, 
или плотность распределения /  (т).

Интегральная функция распределения времени пребывания р(т) — это 
объемная доля потока, выходящего из реактора, которая находилась в реакторе 
в течение времени, меньшего чем т.

В терминах теории вероятности ^  (тг) — это вероятность того, что 
время пребывания потока, вошедшего в реактор при т0 =  0, не пре
высит некоторого значения т?:
Р (т/) — Р (т <  т,-). (7.1)

Свойства этой функции таковы: 
при т2 >  т1

Р ( т 2) ( т , ) ,  ( 7 .2 )
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F (0) = 0 ;  F (оо) =  ! .  (7 .3 )

Если т — непрерывная случайная величина, то F  (т) — непрерыв
ная функция, и тогда dF  (т) — это объемная доля выходного потока, 
время пребывания которой в аппарате находится между значениями 
т и т т  dt.

Производная d F  (x)/dt =  /  (т) называется д и ф ф е р е н ц и а л ь 
н о й  ф у н к ц и е й  р а с п р е д е л е н и я  или плотностью рас
пределения случайной величины.

Дифференциальные функции распределения характеризуются сле
дующими свойствами:
/ ( т ) > 0 ,  (7 .4 )
П  0) =  0, (7 .5 )
оо

[ f  (т) dx =  1 (7.6)
о
Величина /  (т) dx имеет такой же физический смысл, что и dF  (х). 
Например, если х,- — какое-то конкретное значение времени пребыва
ния в интервале от х до х — dx, то
f  (т /) dx =  d f  (т) — Р  ( т <  хг <  x + d x )  (7 .7 )

Вероятность того, что время пребывания элементов потока в реак
торе находится в конечном интервале от т, до xä, составляет

Т, X,
Р ( Т ! < т <  х2) =  \ /' (т) dx =  |  d F (т) = F  (х2) — F (т ,) . (7 .8 )

т, т,

Вероятность того, что время пребывания потока в реакторе боль
ше некоторого значения х, равна II F  (т)], так как
оо оо Т

J f (х) dx =  j  f (х) dx — J /  (x) dx= 1— F (x). (7 .9 )
X о 0

Среднее время пребывания в реакторе при использовании функций 
распределения можно рассматривать как математическое ожидание 
непрерывной случайной величины:

N  °°
А 1 ( х ) = т =  lim ^  т; Р (x =  Tj) =  j х / ( х )  dx. (7 .10)

и

N  -*■ ОО • -- 1 0

§ 2 . Экспериментальное изучение функций распределения

Экспериментально функция распределения времени пребывания мо
жет быть найдена путем исследования гак называемых к р и в ы х  
о т к л и к а .  Суть этого метода состоит в следующем. На входе в реак
тор создается некоторое возмущение. Таким возмущением является 
введение в основной поток вещества (индикатора), отличающегося по
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какому-либо свойству (окраске, электрической проводимости, опти
ческой плотности, кислотности, радиоактивности и т.д.) от веществ ос
новного потока. Индикатором должно быть вещество, которое не из
меняется и не поглощается в ходе эксперимента (например, за счет хи
мической реакции, адсорбции или осаждения), кроме того, желательно, 
чтобы точное измерение его концентрации не вызывало затруднений.

Возмущение на входе (входной сигнал) может быть ступенчатым 
(до момента времени т0 =  0 индикатор не вводили в поток, а с момента 
т0 его вводят в постоянном количестве), импульсным (мгновенное вве
дение порции индикатора) или периодическим (например, иметь сину-

£и_ с*

соидальный характер). Для получения кривой отклика на входной 
сигнал (выходного сигнала) измеряют в разные моменты времени кон
центрацию или количество индикатора в потоке, выходящем из реак
тора.

Для определения интегральной функции распределения создают 
входной сигнал ступенчатой (скачкообразной) формы (рис. 7.1). Из
меряя в этом случае концентрацию индикатора сп на выходе в момент 
времени т,- и относя ее к первоначальной концентрации с,и 0, опреде
лим, какая доля потока индикатора появляется в выходном потоке по 
истечении времени тг-, т. е. какая доля потока находилась в проточном 
аппарате в течение времени, меньшего чем тг. Такая относительная 
концентрация (безразмерная величина)

изменяется в пределах от 0 до 1 и соответствует интегральной функции 
распределения Г (т). Функция С  (т) обладает теми же свойствами, что и 
функция ^  (т).

При этом важно отметить, что время пребывания в реакторе инди
катора такое же, как и частиц основного потока, помеченных индикато
ром. Так как величина С  (т) безразмерная, она одна и та же и для ин
дикатора, и для помеченного этим индикатором потока.

Рис 7 1 Кривая отклика на входной 
сигнал ступенчатой (скачкообразной) 
формы:

Рис. 7.2. Кривая отклика на входной 
сигнал импульсной формы: 
а — входной сигнал; 6 — выходной сигнал

а — входной сигнал; б — выходной сигнал

(7.11»
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Дифференциальная функция распределения /  (т) соответствует кри
вой отклика на сигнал импульсной формы (рис. 7.2). Покажем, что 
это действительно так.

Пусть в момент времени т0 =  0 на входе в проточный реактор им- 
пульсно введен индикатор в количестве п„ 0. В некоторый момент вре
мени Т/ концентрация индикатора на выходе из аппарата составит 
с„ (тг), а произведение уси (т;), где и — объемный расход, будет равно 
расходу индикатора в выходном потоке. Если рассмотреть два момента 
времени т; и т, +  с1т, отличающиеся между собой на бесконечно ма
лую величину с!т, то произведение иси (т;) <5т покажет, какое количе
ство индикатора покинет реактор за промежуток времени от т1 до 
т,- +  с1тг. Разделив это количество на п и,0, получим долю от перво
начального количества индикатора, находящегося в реакторе в тече
ние времени отт,- д о т ; -г- с1т; с„ (т,) ис1т/п1Ь0, а, по определению, такая 
доля равна с!/7 (т) или /  (т) с!т [см. уравнение (7.7)1 Следовательно,

Если и =  const, а п 1и0 постоянно по своему смыслу при импульсам 
введении индикатора, то функция си (т) с точностью до постоянного 
коэффициента совпадает с функцией /  (т), что и позволяет эксперимен
тально получить дифференциальную функцию распределения, изме
ряя во времени концентрацию индикатора.

Как и для интегральной функции распределения, по изменению 
концентрации индикатора си (т) можно судить о времени пребыва
ния в реакторе частиц потока, помеченных этим индикатором.

Рассмотрим теперь, как выглядят функции распределения для ре
акторов с идеальной гидродинамической обстановкой (реакторы иде
ального смешения и идеального вытеснения) и для реакторов, описы
ваемых ячеечной и диффузионной моделями.

§ 3. Функции распределения времени пребывания 
идеальных и неидеальных проточных реакторов

Реактор идеального смешения. Выведем уравнение, позволяющее рас
считать интегральную функцию распределения F  (т) для стационар
ного реактора идеального смешения, а затем дифференцированием 
этой функции получим дифференциальную функцию распределения

В соответствии с допущениями об идеальности любой элемент пото
ка, вошедший в реактор идеального смешения, может сразу после 
ввода появиться в любой точке реактора или в потоке, выходящем из 
реактора. Следовательно, вероятность выхода такого элемента из ре
актора не зависит от его пути или его истории (длительности пребыва
ния в реакторе). Поэтому вероятность того, что он останется в аппара
те дольше, чем в течение времени т +  Дт, состоит из вероятности

<'и (т) V
Я И, о

(7 .12)

/ ( т).
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двух взаимно независимых событий: 1) время пребывания в реакторе 
больше чем т; 2) время пребывания в реакторе больше чем Ат.

Вероятность первого события равна 1 — F  (т); вероятность вто
рого 1 — F (Ат). Вероятность одновременного выполнения двух неза
висимых случайных событий равна произведению вероятностей этих 
событий
1 — F (т-|-Дт) =  [1— F ( t ) ]  [1 - F  (Дт)] (7 .13)

или
1 — F ( т + Д т )  =  1 — F (т) — F (Дт) +  F (т) F ( Д т ) . (7.14)

Так как
AF ( t )  =  F ( т + Д т )  — F (т ) ,  (7 .15)

то
A F ( t ) + F ( t ) F ( A t ) =  F ( A t ) .  ( 7 . 16)

По определению, F  (Ат) — это объемная доля потока, находя
щаяся в реакторе в течение времени, меньшего чем Дт. За время Ат из 
реактора выйдет реакционная смесь объемом ü A t . Возможность выхо
да из аппарата одинакова для всех элементов объема реактора идеаль
ного смешения. Поэтому

. v. Дт
t  (Дт) |  =  ——  =  — , ( 7 . 17)

где т — V/v — среднее время пребывания.
Подставляя F  (Дт) в уравнение (7.16) при Дт, стремящемся к бес

конечно малому приращению ёт, получим дифференциальное уравне
ние

d F( T)  1 1
----- -------+  —  F ( t ) = — , ( 7 . 18 )

dT т т 7

решение которого может быть найдено при начальном условии

F  (0)  = 0 .  ( 7 . 19 )

Уравнение (7.18) — дифференциальное уравнение первого порядка 
с разделяющимися переменными. Представим его в следующем виде: 

dF (т) 1
T Z T tf-  T iT- <7'20>
После интегрирования уравнения (7.20) получаем

— ln П — F ( т ) ] | =  - ^ -  +  1п М ,  ( 7 . 21)
т

После несложных преобразований уравнение (7.21) примет вид

I — F (т) =  —~  е ~~Т/,Т или F (т) =  1— ——  е ~ т т̂ . (7 .22)
М М
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В соответствии с начальным условием (7.19) постоянная интегрирова 
ния равна 1 (М =  1). Окончательно имеем
Р (  т) =  1 - е - т /^  (7 .2 3 )

Плотность распределения времени пребывания / (т) может быть 
получена дифференцированием уравнения (7.23):

[ (т) =  (1/Г(Т)' =  - ± - е - х '4 . (7 .2 4 )
dт т

На рис. 7.3 представлены интегральная ^  (т) и дифференциальная 
/  (т) функции распределения времени пребывания в проточном реакто, 
ре идеального смешения.

Рис, 7.3. Интегральная (а) и дифференциальная (б) 
функции распределения времени пребывания в про
точном реакторе идеального смешения

Реактор идеального вытеснения. При плоском профиле линейных 
скоростей все частицы должны находиться в реакторе строго одинако
вое время, равное среднему времени пребывания т = 1 П у.  Следова
тельно, для всех т  <  т
^ ( т ) = 0

и для всех т >  т 

^•(^ =  1..
Таким образом, интегральная функция распределения ¥  (т) для 

реактора идеального вытеснения — это разрывная функция, имею
щая только два значения: 0 и 1 (рис. 7.4, а).

Чтобы получить дифференциальную функцию распределения, нуж
но продифференцировать ¥  (т). Производная разрывной функции яв
ляется особой функцией, называемой д е л ь т а - ф у н к ц и е й  Д и 
р а к а  б (т — т) * (рис. 7.4, б).  Итак,

; ( т ) =  А р 1?). -= й  ( т - т ) .  (7 .25)ат

* 6-Функция Дирака относится к классу обобщенных функций, изучаемых в 
специальных разделах математики.
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8-Функция обладает особыми свойствами. Функция б (т — т) 
равна нулю при всех значениях х < т  и т > т . При т =  т

б( т  — т ) = б  (0) =  оо. (7 .26)

Кроме того, функция б (т — т) должна удовлетворять условию

> б (т — т) с!т =  1. (7 .27)

Так как отрицательные значения т не имеют физического смысла, то 
нижний предел интегрирования в уравнении (7.27) можно заменить 
на т =  0. Тогда уравнение

: 6 (т — т) с!т =  1 (7 .28)

совпадает с одним из свойств дифференциальной функции распределе
ния [см. уравнение (7.6)].

Конечно, б-функция является определенной идеализацией, как, 
впрочем, идеализацией является и режим полного вытеснения, для 
описания которого она может быть применена. Можно представить гра-

Я(т)
/ Ф )

- А к .

Рис. 7.4. Интегральная (а) и дифференци
альная (б) функции распределения време
ни пребывания в проточном реакторе иде
ального вытеснения

Рис. 7.5. Функция, при
ближающаяся по свойст
вам к 6-функции

фик функции, похожей на б (т — т); он изображен на рис. 7.5. Чем бо
лее узкой будет полоска между левой и правой ветвями, тем выше 
должна быть эта полоска, чтобы ее площадь (т. е. интеграл) сохраняла 
заданное значение, равное 1. Такой вид, в частности, будет иметь диф
ференциальная функция распределения времени пребывания для ре
ального трубчатого реактора, гидродинамический режим в котором 
приближается к идеальному вытеснению.

Каскад реакторов идеального смешения (ячеечная модель). Чтобы 
определить вид функций распределения для каскада реакторов идеаль-
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ного смешения, можно воспользоваться аналогией между функциями 
распределения и кривыми отклика *.

Функция /•" (т) соответствует зависимости С (т) =  си(т)/си,0, по
лучаемой как выходной сигнал на ступенчатый ввод индикатора. 
Предположим, что в поток, входящий в первый реактор каскада, на
чиная с момента времени т0 =  0, вводится индикатор с постоянной 
концентрацией си>0. Условия в реакционной системе после ввода инди
катора будут нестационарными. Для описания системы можно соста
вить уравнение материального баланса по индикатору с учетом того, 
что он не расходуется на химическую реакцию. Для М-й секции каска
да количество индикатора, входящего в эту секцию за время ёт, опре
деляется как асилг— 1 с1т; количество индикатора составит с) (Улгси) — 
=  Ук Асп .

Уравнение материального баланса будет иметь вид

0 (си,М— 1 — си,дг) Лт= V^  (]си . (7 .29)

Если объемы всех секций каскада одинаковы, то среднее время 
пребывания в каскаде из N секций составит

х =  ЫУлг/и, (7 .30)

а соответственно для Ы-н секции

Тд,=т/Л/ =  Уд,/». (7 .31)

С учетом уравнения (7.31) уравнение (7.29) можно представить в виде

6с„ N N
- ~ +  - ^ с „ =  (7 .32)
(1т т т

Последовательно решая это уравнение сначала для первой секции кас
када при начальном условии: си —  0, если т =  0, а затем для каждой 
последующей секции, можно получить зависимость си (т), а следова
тельно, и вид интегральной функции распределения как ряд:

Р (т) = _£е_111_ =  | _ е- * е  Г, + м - 1- _1_ ()у е )*+ ... +
си,о |_ 2!

'  ( Л * ) * - ’ ] .  ( 7 . 3 3 )(Л/-1)! 

где 0 =  т/т.
На рис. 7.6 представлены интегральные функции распределения 

для каскада реакторов идеального смешения из N одинаковых сек
ций (ячеечной модели проточного реактора с параметром # ) для раз
личных значений N.

* Используя этот подход, можно получить и вид функции распределения для 
единичного реактора идеального смешения.
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Дифференцированием функции Р (х) можно получить дифферен
циальную функцию распределения

Л’"
ехр ( — Л'0).

На рис. 7.7 показаны дифференциальные функции распределения 
для ячеечной модели при разных значениях N .  При рассмотрении яче
ечной модели было указано, что проточные реакторы идеального сме-

Рис. 7.6. Интегральные функ
ции распределения времени 
пребывания для ячеечной мо
дели при различных значениях 
N

Рис 7.7. Дифференциальные 
функции распределения време
ни пребывания для ячеечной 
модели при различных значе
ниях N

шения и идеального вытеснения могут быть описаны этой моделью. 
Действительно, при N  =  1 уравнение (7.31) переходит в уравнение 
(7.24) для реактора идеального смешения, а при N  -*• ос lim / (т) — 
=  6 (т — т), т. е. совпадает с функцией распределения для реактора 
идеального вытеснения.

Таким образом, если экспериментально найдена кривая отклика 
для реактора с реальным гидродинамическим режимом, то, сопоставив 
ее с расчетными кривыми для ячеечной модели, можно определить 
параметр модели N .

Следует иметь в виду, что при использовании ячеечной модели для 
расчетов реальных химических реакторов необходимо, чтобы опреде
ление параметра N  по кривой отклика проводилось в аппарате, подоб
ном по гидродинамическим условиям рассчитываемому реактору.

Диффузионная модель. Вывод функций распределения времени пре
бывания для реакторов, описываемых однопараметрической диффузи
онной моделью, как и в случае ячеечной модели, также основан на 
расчете концентрации индикатора на выходе из реактора. Для этого
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необходимо решить дифференциальное уравнение диффузионной модели 
в нестационарном режиме без учета химической реакции:
дсп дсл

■ =  — и  • О,
дт дг

д~ с\\
д г г

(7 .35 )

Введя безразмерную концентрацию с сн сп ,„, безразмерное время 
0 =  т/т и безразмерную координату / г/Х, и с учетом того, что т 
=  У/у =  Н и ,  представим уравне
ние (7.35) в безразмерном виде

и

или
дс

~дв

дс
ЮГ

дс 
дI

бс
д1

I
Ре

О д2 с
Т ч т

д - с 
дГ2

(7 .:« )

Окончательное решение урав
нения (7.36) будет иметь вид

и, /,

V л0 I

С\\, о
Ре \1 /2 
Л0

ехр
Ре ( 1 — 9)* 

4Н
Рис. 7.8. Дифференциальные функции 
распределения времени пребывания 
для диффузионной модели при раз
личных значениях параметра Р е =
= иЦ О ь\

Ре I; 3 — Р е= 10; 4 -I Р е =0.1;
Ре  =  17,8; .5 -

2 — Ре-

СТ.37)

На рис. 7.8 приведены диффе
ренциальные функции распределе
ния / (т) для диффузионной модели 
при различных значениях крите
рия Пекле. Из сравнения рис. 7.7 
и 7.8 видно, что функция распределения для ячеечной модели при 
/V =  1 практически совпадает с кривой распределения для диффузион
ной модели при Ре ->  0, а при больших N  — с кривыми, для которых 
Ре^>  1. Этот результат вполне естествен, так как и диффузионная 
и ячеечная модели являются лишь разными приближениями одного 
и того же реального процесса.

Можно показать, что между функциями распределения ячеечной 
и однопараметрической диффузионной моделей имеется определенное 
соответствие. Если «¿/О/, - Ре >  10, то выполняется приближенное 
равенство

N « —  Р е ---- ,
2 (1

(7 .3 8 )

где Ь  — длина; (I — диаметр реактора.
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§ 4. Применение функций распределения времени 
пребывания при расчете химических реакторов

Области использования функций распределения времени пребывания 
при расчете химических реакторов достаточно обширны. Если изве
стен аналитический вид функции распределения, например функции 
/(т), то тогда для расчета среднего времени пребывания т в проточном 
реакторе можно, как указывалось выше, использовать уравнение 
(7.10), где вместо т под знаком интеграла будет стоять функциональная 
зависимость, полученная при решении дифференциального уравнения 
химической кинетики для реакции с известным механизмом (принима
ют, что каждая частица потока находится внутри некоторого элемен
тарного объема, который можно условно рассматривать как периоди
ческий реактор идеального смешения, время проведения химической 
реакции в котором равно т).

Однако аналитический вид функции распределения не всегда из
вестен. Чаще всего в результате экспериментов на модели, гидродина
мически подобной реальному реактору, получают кривую отклика 
сн (т). Эту кривую отклика, с одной стороны, можно сопоставить с тео
ретическими кривыми для ячеечной или диффузионной модели, опре
делить параметр модели и тогда использовать функции распределения 
типа функций, выраженных уравнениями (7.33), (7.34), (7.37). С дру
гой стороны, можно использовать найденные дискретные значения 
функции распределения для различных моментов времени и заменить 
интеграл для определения среднего значения некоторой случайной ве
личины интегральной суммой. Например, если известны дискретные 
значения дифференциальной функции распределения / (тг) в различ
ные моменты времени т,-, то среднее значение концентрации реагента 
на выходе из проточного неидеального реактора Сд можно определить 
по уравнению

оо
Гд =  (' сА \  (т) с!т =  У с А (то  } (тг) Дт, (7 .39)

о 7 "

где сА — текущая концентрация, определяемая в условиях периоди
ческого реактора идеального смешения.

Рассмотрим такой путь использования кривых отклика для рас^ 
чета реакторов на конкретных примерах.

Пример 7.1. Для исследования структуры потока в проточном реакторе, 
в который подают реакционный поток с объемным расходом V, проведен опыт с 
импульсным вводом индикатора (трассера). При измерении концентрации инди
катора на выходе из реактора получены следующие результаты:

Время от им
пульсного ввода
индикатора, с . . 0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 110 120 

Концентрация 
индикатора с„,
уел. ед....................... 0 0 0 ,5  2 ,4  5 ,6  8 ,5  10,4 9 ,6  6 ,7  3 ,8  2 ,0  0 ,6  О

122



Эти же данные представлены на рис. 7.9.
Составить таблицу значений дифференциальной функции распределения 

времени пребывания.

Си, ед
<п

Рис. 7.9. Кривая отклика на импульсный ввод индика
тора в проточный реактор (к примеру 7.1)

Решение. Значения дифференциальной функции распределения /  (тг) по 
кривой отклика на импульсный ввод индикатора могут быть рассчитаны по 
уравнению (7.12):

г ,  ,  с и  ( т г )  V 
/  ( т ; ) = ------------------------- ■

Яи,0
Чтобы определить значение /ги>0, можно, предварительно выбрав небольшой 

интервал Ат, определить количество индикатора, выходящего из реактора в раз
личные моменты времени,

(т) = с и (т) иАт 
и затем провести их суммирование 

ии,о =  2 си (тг) уДт,

учитывая в сумме те значения тг, для которых си(тг) отлично от нуля. (Строго
(X)

пП:0 можно определить как интеграл (' си(т)ис1т). Тогда
о

г , , си ( тг)»  си (тг) си (тг)
I (т0  = — -------------------=  ——----------------=  ------ —-----------.

2J Cn(Xi)v^т,  У с и (тг)Д т  Д т ^ с и (тг)
I I
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Выберем в качестве Дт интервал времени, приведенный в исходных эксперимен
тальных данных, т. е. Дт =  10 с. Тогда получим

V  с„ (тг) =  50,0; Дт ^  с„ (т;) == 500
I I

и

Ниже приведена таблица значений дифференциальной функции распределения

т .1 f (тг) т.I 1 (тг)

0 0 70 0,0192
10 0 80 0,0132
20 0,0010 90 0,0076
30 0,0048 100 0,0040
40 0,0112 110 0,0012
50 0,0170 120 0
60 0,0208

Как видно из приведенных данных, найденная функция распределения удовлет
воряет уравнению (7.6):

Пример 7.2. В проточном реакторе, гидродинамическая обстановка в кото
ром характеризуется диффференциальной функцией распределения, найденной в 
примере 7.1, проводят жидкофазную реакцию второго порядка 2А -*• И +  Б, 
описываемую кинетическим уравнением а>г А =  0,0082 с^ м3/(кмоль • с). На
чальная концентрация реагента А составляет с 4_0 =  2 кмоль/м3. Реагенты по
дают в реактор с тем же объемным расходом у, что и в опыте с индикатором. 

Определить достигаемую в аппарате степень превращения вещества А. 
Решение. Определим среднее значение концентрации с д на выходе из реак

тора, используя уравнение (7.39):

сА = 2  СА <тг) !  (т<) Ат-
I

Для расчета по этому уравнению нужно знать вид зависимости с А(тг), который 
может быть получен из уравнения материального баланса периодического ре
актора идеального смешения

<1Сд

(1т

Получаем 

1 _ [
Сд

А-

= к х ,
А 0
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откуда

________сА.о

Сд 1 +йтсА 0  

Итак

— 'V '  СА ,0
^ а = 2 т ^ ------/ ( т о  Дт.^  1 +/гТгСдо

Данные, необходимые для расчета, приведены в таблице.

хг 1(х 1) са(х г)—са0/ (1 ~Ь*тг са„> сд(тг-> Итг)Дт

0 0 2,000 0
10 0 1,718 0
20 0,0010 1,506 0,015
30 0,0048 1,340 0,064
40 0,0112 1,208 0,135
50 0,0170 1,099 0,187
60 0,0208 1,008 0,210
70 0,0192 0,931 0,179
80 0,0132 0,865 0,114
90 0,0076 0,808 0,061

100 0,0040 0,758 0,030
110 0,0012 0,713 0,009
120 0 0,674 0

В результате расчета получаем с Л =  1,004 кмоль/м8, тогда степень превра 
щения равна

Применение функций распределения времени пребывания при 
расчете реакторов с сегрегированными потоками. В несегрегирован- 
ном состоянии жидкость представляет собой свободные индивидуаль
ные молекулы, движущиеся в различные стороны, сталкивающиеся и 
смешивающиеся со всеми другими молекулами данной жидкости (та
кое состояние называют м и к р о с о с т о я н и е м ) .

В сегрегированном состоянии жидкость состоит из г л о б у л ,  
каждую из которых можно рассматривать как своеобразный периоди
ческий микрореактор (это состояние называют м а к р о с о с т о я 
н и е м  жидкости).

Состояние реакционной системы, когда она состоит из огромного 
числа глобул, каждая из которых содержит очень большое число моле
кул, называют с е г р е г и р о в а н н ы м .  Внешняя оболочка глобу
лы позволяет сохранять ее индивидуальность. Сегрегированным явля
ется поток твердого зернистого материала, где каждое зерно можно 
рассматривать как отдельную глобулу. Глобулы можно обнаружить
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и в жидкости. Чаще всего реальная жидкость является частично сег
регированной.

На рис. 7.10 приведено условное сравнение двух состояний жид
кости — сегрегированного и несегрегированного.

Рассмотрим некоторые особенности расчета реакторов с сегрегиро
ванными потоком.

Реакторы с сегрегированным потоком жидкости. Если в сегреги
рованном потоке каждую глобулу рассматривать как самостоятель
ный микрореактор периодического действия, то результаты процесса

в реакторе в целом будут 
определяться усреднением ре
зультатов в каждом микро
реакторе.

Д ля изотермического реак
тора глубина химического 
превращения в каждой глобу
ле определяется временем пре
бывания в аппарате, и если 
это время для разных глобул 
различно, то и глубина про
хождения химического про
цесса в них разная. Результа

ты расчета химического процесса в одной глобуле не отличаются от 
результатов расчета процесса в реакторе в целом, если время пребы
вания всех глобул в аппарате одинаково. Это условие выполняется 
прежде всего для любого реактора периодического действия, а также 
для реактора идеального вытеснения.

Д ля остальных проточных реакторов время пребывания в аппара
те может меняться в широких пределах; оно задается функцией рас
пределения F (т) или /  (т). Пусть из проточного реактора за единицу 
времени выходит N  глобул, причем время пребывания каждой глобу
лы в аппарате в общем случае различно (кроме аппаратов идеального 
вытеснения). Д оля глобул, находившихся в реакторе в течение време
ни от т i до т i +  Ат, составляет /  (тг) Ат. Глубина превращения реа
гента в глобуле за время т г- определяется кинетикой химической реак
ции. Д оля реагента, не вступившего в реакцию за это время, равна 
с а (тг-)/сд, о = 1  — х А (тг). Суммируя доли непрореагировавшего ре
агента для каждой группы глобул с разным «возрастом» пребывания в 
реакторе с учетом их статистического веса, получим среднюю долю 
непревращенного реагента на выходе из реактора (при этом необходи
мо иметь в виду, что время пребывания \тожет меняться о т  0 до оо ):

Сд Tf" ”
1 —  Л-А = -----------------=  lim "51 [ 1 — Х д  (Tj)l / (Ti) Дт =

СА,0
ОО

=  I* [1 —-«А (Т)] / (т) dT =
0
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Рис. 7.10. Поток жидкости, протекающей 
через реактор, в сегрегированном (а) и 
несегрегированном (5) состояниях



где х  А и с А — соответственно средняя степень превращения и средняя 
концентрация реагента в потоке, выходящем из реактора.

Уравнение (7.40) является общим; для частных случаев в него не
обходимо подставить конкретный вид дифференциальной функции 
распределения /  (т), определяемый гидродинамической обстановкой в 
аппарате, и конкретный вид зависимости [1 — х л (т)1 или с А <т), оп
ределяемой уравнениями химической кине
тики для данной реакционной системы. Ч микр

Например, для проточного реактора 
идеального смешения функция /  (т) имеет 
вид

—1 /т.I ( т ) = 4 - с
т

Если в реакторе протекает химическая 
реакция первого порядка, скорость кото
рой определяется уравнением шГА =  
=  — с1с А/с1т =  к с А, то в реакторе перио
дического действия получим

'•макр
1,0
0,8

■0,6

0,4-

о, г

0,1

1’

\ —
\ 

-1

/
/

А ( т ) -kx

А, 0

Тогда

1 - * А  =
А,0

(7 .41)

(7 .42)

0,01 0,05 0,1 0,5 /-х 4

Рис. 7.11. Сравнение, харак
теристик реакторов идеаль
ного смешения при прохож
дении через них жидкостей 
в микро- и макросостояни
ях для химических реакций 
первого (/) и второго (2 ) 
порядков

Значение интеграла в уравнении (7.42) равно

1
\ - х А =

'А.О
(7 .4 3 )

Д ля реакции первого порядка полученный результат не отличает
ся от результата расчета проточного реактора идеального смешения 
без учета сегрегации. Действительно, в этом случае

т = ( са , о - са ) / * са и са  / са.о =  1/(1 +  k x ) . (7 .4 4 )

Однако это справедливо лишь для реакций первого порядка. Так, 
уже для реакции второго порядка результаты расчета реактора с сег
регированным потоком и реактора с потоком жидкости, находящейся 
в состоянии микросмешения, различаются. Приведем (без вывода) 
конечный результат расчета для сегрегированного потока в этом 
случае:

“  exp (l/fercA 0 )
\ —  х А =

■-А.О k x  сА.О
- н м .

V *ТСА,0 /
(7.45)
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где ег ( 1 /6тс А>()) — интегральная показательная функция, значения 
которой табулированы (приводятся в таблицах определенных инте
гралов).

На рис. 7.11 сравниваются характеристики проточных реакторов 
идеального смешения при прохождении через них жидкости в микро- и 
макросостоянии для реакции первого и второго порядков.

В опросы  и упраж нения для повторения  
и сам остоятел ьной  п роработки

1. Сформулируйте основные свойства интегральной и дифференциальной 
функций распределения времени пребывания реагентов в проточном реакторе.

2 Докажите, что кривая отклика на ступенчатый ввод индикатора в про
точный реактор совпадает с интегральной функцией распределения времени 
пребывания.

3. Докажите, что кривая отклика на импульсный ввод индикатора в про
точный реактор совпадает с дифференциальной функцией распределения време
ни пребывания.

4 Составьте уравнение материального баланса по индикатору для неста
ционарного реактора идеального смешения и, используя это уравнение, полу
чите интегральную функцию распределения времени пребывания.

5. Рассчитайте среднюю концентрацию реагента А на выходе из двух после
довательно соединенных реакторов идеального смешения, используя дифферен
циальную функцию распределения для каскада реакторов идеального смешения 
(принять, что в реакторах протекает реакция первого порядка).

6. Для условий примера 7.2 рассчитайте среднее время пребывания в про
точном реакторе, гидродинамическая обстановка в котором характеризуется 
функцией распределения /(т ) , рассчитанной в примере 7 .! . Сравните найденное 
среднее время пребывания т для проточных реакторов идеального смешения и 
вытеснения,

Глава 8

Теплоперенос в химических реакторах

Характер распределения температуры в химическом реакторе чрезвы
чайно важен при анализе протекающих в нем процессов, так как тем
пература — один из основных параметров технологического режима. 
Во-первых, от температуры зависят состояние химического равнове
сия и предельно достижимая степень превращения реагентов (равно
весная). Во-вторых, от температуры зависит скорость химических ре
акций. Кроме того, от температуры зависит селективность при про
ведении сложных реакций. Изменение температуры может привести к 
переходу гетерогенного процесса из кинетической области в диффузи
онную или наоборот. Нарушение равномерного распределения тем
пературы в реакторе может привести к локальным разогревай, неже
лательным побочным явлениям и т.д.

Изменение температуры в реакторе в целом или изменение распре
деления температуры по объему реактора происходит вследствие про
текающих в нем процессов, сопровождающихся выделением или по
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глощением теплоты, а также за счет теплообмена реактора с окружаю 
щей средой.

Существенное влияние на характер распределения температуры ока
зывает гидродинамическая обстановка в аппарате. Например, в реак
торе идеального смешения, в силу допущений об идеальности (см. 
гл. 5 , § 1 ), все параметры процесса, в том числе и температура в дан
ный момент времени одинаковы в любой точке реактора. Напротив, 
в реакторе вытеснения температура может быть разной в разных 
точках аппарата. Интенсивность перемешивания влияет и на интен
сивность теплообмена в аппарате.

Учет всех тепловых явлений осуществляется при составлении теп
лового баланса химического реактора.

§ 1. Уравнение теплового баланса.
Тепловые режимы химических реакторов

В уравнении теплового баланса учитываются все тепловые потоки, 
входящие в реактор и выходящие из него. Такими потоками являются: 
(Звх — физическая теплота реакционной смеси, входящей в элементар
ный объем, для которого составляется баланс (входной поток); <2ВЫХ— 
физическая теплота реакционной смеси, покидающей элементарный 
объем (выходной поток); С?х р — теплота химической реакции (знак 
теплового эффекта зависит от того, происходит ли выделение или по
глощение теплоты в результате химической реакции); <2Т.0 — теплота, 
расходуемая на теплообмен с окружающей средой (в зависимости от 
соотношения температур в реакторе и в окружающей среде или в теп
лообменном устройстве этот поток может быть также направлен и в 
объем и из него); <2ф.пр — теплота фазовых превращений.

Д ля стационарного режима работы реактора алгебраическая сум
ма всех тепловых потоков равна нулю:

ФвХ---С в ы х  ±  Фх.Р i  Фт.о ±  Ч ф.пр — 0  . ( 8 . 1 )

В нестационарном режиме происходит положительное или отри
цательное накопление теплоты в элементарном объеме:

Фвх —  Фвых i Q x . p i Q T . o i  Фф.пр =  С нак-  ( 8 - 2 )

Уравнения (8.1) и (8.2) являются общими уравнениями теплового 
баланса химического реактора. Конкретный вид уравнения теплового 
баланса зависит от вида теплового режима и гидродинамической об
становки в реакторе. Различают несколько видов тепловых режимов 
химических реакторов. Рассмотрим различные тепловые режимы реак
торов, в которых не происходит фазовых превращений.

И з о т е р м и ч е с к и й  режим характеризуется тем, что тем
пература реакционной смеси, входящей в реактор, равна температуре 
в реакторе и температуре смеси, покидающей реактор. Это возможно, 
если выделение или поглощение теплоты в результате химической ре
акции полностью компенсируется теплообменом с окружающей сре
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дой. Д ля стационарного изотермического режима при постоянстве фи
зических свойств системы можно записать:

А д и а б а т и ч е с к и й  режим характеризуется полным отсутст
вием теплообмена с окружающей средой. В этом случае вся теплота хи
мической реакции полностью расходуется на нагрев или охлаждение 
реакционной смеси. Д ля стационарного адиабатического режима

П р о м е ж у т о ч н ы й  режим характеризуется тем, что частич
но теплота химической реакции расходуется на изменение теплосодер
жания (нагрев или охлаждение) реакционной смеси, частично — на 
теплообмен с окружающей средой. Этот режим наиболее часто встреча
ется в реальных химических реакторах. Промежуточный тепловой 
режим описывается полным уравнением теплового баланса (8 . 1 ).

В гл. 5 и 6 были рассмотрены математические модели изотермиче
ских реакторов. Д ля расчетов на основе этих моделей, как правило, 
достаточно лишь уравнения материального баланса. При расчете не
изотермического реактора необходимо совместно решить систему урав
нений материального и теплового балансов, из которых первое учиты
вает изменение количества вещества, а второе — изменение количест
ва теплоты при протекании химического процесса.

Ниже рассматриваются особенности составления математических 
моделей и расчетов на их основе для неизотермических реакторов с раз
личной гидродинамической обстановкой.

§ 2. Проточный реактор идеального смешения 
в кеизотермическом режиме

При составлении балансовых уравнений в качестве элементарного 
объема для реактора идеального смешения принимают полный 
реакционный объем V. Тепловые потоки за элементарный промежуток 
времени (1т для объема V  составят:

—  ио с р . о  Ро 7"о ^ Т .  ( 8 . 6 >

<2вых — уСррТйт. (8 .7 )
<3х.р =  с!т. (8 .8 )

Фт.о — Кт ^т.оАТ’т.ойт. (8 .9)

где ср — средняя теплоемкость реакционной смеси; р — средняя плот
ность реакционной смеси; А Н  —- тепловой эффект реакции, отнесен
ный к 1 моль реагента; К т — коэффициент теплопередачи; Т — по
верхность теплообмена с окружающей средой; АТ, — движущая 
сила теплообмена (средняя разность температур в реакторе и внешней 
среде, с которой происходит теплообмен); индексом «О» отмечены

(8 .3 )
(8 .4)

I Ч а х  *2 вых I — I Фх.р  I ■ (8 5)
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величины, относящиеся к входному потоку, величины без индекса от
носятся к реакционной смеси, находящейся в реакторе в данный 
момент времени или выходящей из него.

Накопление теплоты в реакторе за время с1т равно изменению тепло
содержания реакционной смеси:
<?нак =  с! ( У р с Р Т ) .  (8 .1 0 )

С учетом уравнений (8.2), (8 .6) — (8.10) уравнение теплового ба
ланса для нестационарного режима будет иметь вид

Ср,0 Ро Т0 dт— vcp рТ с1т— ДЯя1гД Ус1т ±  К т Рт.0 ДТ'т.о — ( Урс/> Т)  (8 .11) 

или

1'0 Ср,0 р0 Т0- и С р р Т  -  АНшгА V ±  К т /=• т.о ДГТ.о =  У А (^ - )—  . (8 .12)

В стационарном режиме правая часть уравнения (8.12) равна нулю. 
Если такж е принять, что о0 =  V и пренебречь изменением средней теп
лоемкости и плотности реакционной смеси при изменении состава 
к температуры *, то для стационарного режима можно записать

иср  р ( Т 0 —  Т )  — ДЯшгД V  ±  К у  ^т.о Д7'т.о =  0- (8-13)
Математическая модель неизотермического реактора идеального 

смешения кроме уравнения теплового баланса (8.13) включает уравне
ние материального баланса:

у (с а . о  —  са ) - шга  у = = 0 - ( 8 1 4 >

Уравнения (8.13) и (8.14) взаимосвязаны: в оба входит в качестве со
ставной части функция ш1 А(сА, Т). Скорость химической реакции 
шГА зависит и от концентрации реагентов (степени превращения), и 
от температуры. Чем выше температура, тем выше скорость реакции и, 
следовательно, тем большая степень превращения должна достигать
ся при том же среднем времени пребывания т. Но рост степени превра
щения автоматически должен приводить к понижению скорости реак
ции. В проточном реакторе заданного объема устанавливаются сте
пень превращения и температура, которые одновременно должны 
удовлетворять и уравнению (8.13), и уравнению (8.14).

При совместном решении уравнений (8.13) и (8.14) при заданных 
т =  V / у  и начальной температуре Т п можно определить значения х  к  и 
Т,  удовлетворяющие этим уравнениям. Ниже рассмотрен анализ воз
можных решений уравнений материального и теплового балансов сна
чала для адиабатического реактора идеального смешения, затем для 
реактора идеального смешения с внешним теплообменом. На основа
нии этого анализа можно сделать вывод о том, какие условия проведе
ния процесса нужно выбрать для достижения высокой степени пре
вращения реагентов.

* Такое допущение возможно, если диапазон изменения температур (Т0~  
-+ -Т )  невелик и в реакционной системе не происходит фазовых превращений.
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Совместное решение уравнений материального и теплового балан
сов для стационарного адиабатического реактора идеального смеше
ния. Математическая модель проточного адиабатического реактора 
идеального смешения представляет собой систему уравнений матери
ального и теплового балансов:

|у (с А1о— сА) - ш гАУ=0,
^ с Р р ( Т 0- Т )  -  Д Я ^ г А К =  0. ( 8 Л 5 )

Определим с помощью этой системы уравнений степень превращения х  А 
и температуру Т,  достигаемые в реакторе. Различные частные реше
ния зависят от конкретного вида кинетического уравнения шГА =  
=  ш>гл (сА, Т) реакции, протекающей в аппарате. Рассмотрим реше
ния для реакций с наиболее простой кинетикой: необратимой реак
ции первого порядка А I? и обратимой реакции первого порядка 

так как в этих случаях все математические выкладки проще. 
Предварительно преобразуем систему уравнений (8.15). В уравне

нии материального баланса заменим изменение концентраций (сА 0—
— с А) равным ему соотношением с А Ох А. Упростим уравнение тепло
вого баланса, исключив из него скорость реакции ьуг А. Д ля этого вос
пользуемся уравнением материального баланса, в соответствии с 
которым ьиГАУ =  V (сд 0 — с А) =  ис Кл0х А. Тогда уравнение теплового 
баланса примет вид усрр (Т 0 — Т ) — А Н у с  а,0 х а =  0. После сделанных 
преобразований систему уравнений (8.15) запишем следующим обра
зом:

^А.О^А—“'гА К =  (8Л6)
с р р  ( Г 0-  Г ) - Д Я с А 0 ХА =  0. (8 .1 7 )

Необратимая реакция первого порядка.  Кинетическое уравнение 
необратимой реакции первого порядка имеет вид

(4>гД =  Аса = * с д 0 (1 — л-А) =  к0 ехр ( — Е/ЯТ)  сд о (1— лд ), (8 .18)

Подставим его в уравнение (8.16):

1'сА .охл  — * 0  ехр ( — Е/ЯТ)  СА 0 (1 — лгА) У =  0. (8 .19)

Д ля определения степени превращения х л и температуры Т  в ре
акторе уравнение материального баланса (8.19) нужно решить совме
стно с уравнением теплового баланса (8.17). Аналитическое решение 
этой системы уравнений затруднено из-за того, что температура Т  
входит в уравнения и в виде линейного члена, и в составе комплекса, 
являющегося показателем экспоненциальной функции. Такие уравне
ния являются трансцендентными, и для их решения применяют чис
ленные методы.

Решим систему уравнений (8.17) и (8.19) графическим методом. 
Д ля этого запишем оба уравнения в виде зависимостей х  А (Т ), постро
им графики этих зависимостей и найдем точки их пересечения, удовлет
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воряющие одновременно обоим уравнениям, т. е. являющиеся реше
ниями системы.

В уравнении теплового баланса (8.17) зависимость между х А и Т  
является линейной *:

су Р

‘"А, О д и ( Т о - Т ) .

Эта прямая линия пересекает ось температур в точке Т  
угловой коэффициент:

( 8 .20 )

Т 0 и имеет

ь =  - с„ р

‘-Л.0 Д Н
( 8 .21)

Знак углового коэффициента зависит от знака теплового эффекта, он
отрицателен для эндотермических 
(рис. 8 . 1 , а), и положителен для эк
зотермических реакций(рис. 8 . 1 , б). 
Крутизну угла наклона можно из
менить, меняя начальную концент
рацию с А,0. Если принять, что 
х  А=  1 (т. е. реакция прошла до 
конца), то из уравнения (8 .20) по
лучим

реакций, у которых А Н  >  0

г „ - г ХА=1 =  дга„_- А,0 АН

с,> Р
(8 .22)

максималь-Величина А Т  
ное изменение температуры реак
ционной смеси, возможное в адиа
батических условиях, или а д и а 
б а т и ч е с к о е  и з м е н е н и е  
термических реакций 
ние (8 .20) с учетом

Рис. 8.1. Уравнение теплового балан
са реактора идеального смешения в 
координатах х \ —Т для эндотермиче
ской (а) и экзотермической (б) ре
акций

т е м п е р а т у р ы  (для экзо- 
например, адиабатический разогрев). Уравне- 

записать так:А Т ад МОЖНО

То 1
''А АТ ад АТ

Т. (8 .23 )
ад

Вид зависимости х А (Т),  соответствующей уравнению материаль
ного баланса (8.19), зависит от типа кинетического уравнения реакции. 
Д ля необратимой реакции первого порядка (эндотермической и экзо-

* При этом необходимо помнить, что было принято допущение о независи
мости Ср, р и АН  от температуры. Учет слабой температурной зависимости этих 
величин приведет к некоторому отклонению от линейности.
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термической) уравнение материального баланса (8.19) можно пред
ставить в следующем виде (с учетом того, что К/и =  т):

(8 .24)

кт k a x
■=-— exp (E / R T ) ■

Уравнение (8.24) описывает монотонно возрастающую функцию 
л-А(Г). При низких температурах, когда кинетическая энергия молекул 
существенно ниже энергии активации (об этом можно судить, сравни
вая энергии Е  и Я Т ) ,  х  К —*■ 0. При высоких температурах, когда ве-

Рис. 8.2. Уравнение материаль
ного баланса реактора идеаль
ного смешения в координатах 
*а— Т для необратимой реак
ции первого порядка при сред
нем времени пребывания:
1—  тх; 2 —  т2> т .

Рис. 8.3. Графическое решение 
системы уравнений теплового 
( /)  и материального (2) ба
лансов для адиабатического 
реактора идеального смешения 
при проведении в нем необра
тимой эндотермической реак
ции

личины Е  и R T  имеют одинаковый порядок, числовое значение 
exp (— E I R T )  невелико. Так как предэкспоненциальный множитель 
k 0 да 108 -г- Ю13, то в этом случае х А—>- 1 .

Таким образом, график функции (8.24) — кривая без экстремумов 
(рис. 8.2 , кривая /) , при низких температурах асимптотически при
ближающаяся к нулю, при высоких — к единице, а  при «средних» 
температурах имеющая одну точку перегиба (ее координаты можно по
лучить, приравняв нулю производную d ^ x J d T 2).

Положение среднего участка кривой относительно оси температур 
можно изменить, увеличив или уменьшив среднее время пребывания в 
реакторе т (т  =  V/v). Из уравнения (8.24) следует, что увеличение т 
при тех же температурах приведет к росту х  А (рис. 8 .2 , кривая 2).

Решение системы уравнений материального и теплового балансов 
имеют несколько различающийся вид для эндо- и экзотермических не
обратимых реакций. В случае проведения в адиабатическом реакторе 
идеального смешения необратимой эндотермической реакции графики 
функций (8.23) и (8.24) имеют лишь одну точку пересечения (рис. 8.3). 
Координаты этой точки (дгд, Т") и являются решением системы уравне
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ний; если в адиабатический реактор идеального смешения заданного 
объема V подают исходный реагент А, имеющий концентрацию с А,0 
с объемным расходом V и при начальной температуре Г 0, то необрати
мая эндотермическая реакция будет протекать в аппарате при темпера
туре Т  и при этом будет достигаться степень превращения х  л .

Если в адиабатическом реакторе проводят необратимую экзотер
мическую реакцию, то система уравнений материального и теплового 
балансов может иметь как одно, так и не
сколько-решений, отвечающих стационарному 
режиму.

И з рис. 8.4 видно, что графики функций 
{8.23) и (8.24) имеют только одну точку пере
сечения, если начальная температура Т 0 реак
ционного потока будет сравнительно низкой 
(например, Т10) или сравнительно высокой 
{например, Т 30). При этом оказывается, что 
при подаче реагентов в реактор с низкой на
чальной температурой Т 10 процесс будет про
текать при температуре, мало отличающейся 
от Г 10, а достигаемая степень превращения 
(ордината точки А на рис. 8.4) также будет 
очень низка. Более выгодным является ре
жим работы реактора, соответствующий на
чальной температуре Т 30. В этом случае так
же имеется лишь одна точка пересечения 
графиков (точка £ ), т. е. одно решение си
стемы уравнений, но оно соответствует высо
кой степени превращения, почти равной еди
нице.

Если же реагенты подавать в реактор с начальной температурой 
Т 20, то линии, соответствующие уравнениям материального и тепло
вого балансов, пересекаются трижды, т. е. координаты точек В, С, Б  
являются возможными решениями системы уравнений, составляю
щей математическую модель адиабатического реактора идеального 
смешения.

В таких случаях говорят о множественности стационарных состоя
ний реактора. При этом возникает дополнительная проблема устой
чивости рассматриваемых стационарных состояний. Вопрос об устой
чивости рассматривается в § 5 данной главы.

Обратимая реакция первого порядка.  Д ля обратимой реакции 
первого порядка А И кинетическое уравнение имеет вид

шгА =  й1 сА— *2%  (8-25)
Выразив в уравнении (8.25) концентрации с А и с# через с А,„ и 
дсА, получим

ш гА =  СА ,0  ( 1 - - -¥а )  —  ^ 2 С а ,0 х А  = к 1 с А . О ^ '

Рис. 8.4. Графическое 
решение системы урав
нений теплового (/ , 2, 
3) и материального (4 ) 
балансов для адиабати
ческого реактора идеаль
ного смешения при про
ведении в нем необрати
мой экзотермической ре
акции

(8 .26)
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В условиях равновесия для обратимой реакции первого порядка 
имеет место равенство скоростей прямой и обратной реакции к хс А,0х 
х (1 — х А , е )  =  & 2с А.0х л ,е,  откуда следует, что

<8 -27>

С учетом выражения (8.27) кинетическое уравнение обратимой реак
ции первого порядка примет вид

ЧА М д .о  1 -- ---------  • (8 .28)

После подстановки (8.28) в (8.16) уравнение материального балан
са можно представить в виде зависимости х  А от Т:

(8.29)

к, т

Уравнение (8.29), как и следовало ожидать, при х А,е =  1 (т.е. 
для необратимой реакции первого порядка) переходит в уравнение 
(8.24).

Д ля графического решения системы уравнений материального и 
теплового балансов в случае обратимой реакции нужно построить 
график функции (8.29). График уравнения теплового баланса (8.20), 
не содержащий никаких кинетических параметров реакции, от вида 
кинетического уравнения не зависит.

В уравнении (8.29) от температуры зависят константа скорости пря
мой реакции к х и равновесная степень превращения х  А е . Д ля  обрати
мой эндотермической реакции (А Н  >  0) с ростом температуры увели
чиваются и константа равновесия, и равновесная степень превращения. 
Величина х А, рассчитанная по уравнению (8.29), при любых темпера
турах будет меньше, чем т, и меньше, чем х д>е, т.е. график функции 
х А (Т)  должен находиться на координатной плоскости (рис. 8.5) ниже 
графиков функций к х (Т)  т и х А>е (Т).

Система уравнений материального и теплового балансов для обра
тимой экзотермической реакции имеет такой же вид, как и для обра
тимой эндотермической реакции, т. е. это уравнения (8.29) и (8.20). 
Однако график функции Ха (Т ), определяемый уравнением (8.29), 
будет другим. Связано это с тем, что равновесная степень превращения 
л: А, е Для экзотермических реакций с ростом температуры падает. По
этому, проведя построение графика функции х А (Т)  и пользуясь при 
этом теми же приемами, что и для обратимой эндотермической реакции, 
получим кривую с максимумом (рис. 8 .6). Абсолютное значение мак
симума и его положение относительно кривой определяются, с одной 
стороны, средним временем пребывания реагентов в реакторе т, а с 
другой — состоянием химического равновесия.
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Уравнение теплового баланса представлено на рис. 8.6 прямой 
/  с положительным тангенсом угла наклона. Эта прямая может пере
секаться с кривой 2 , отвечающей уравнению материального баланса, в 
одной или в нескольких точках (одно или несколько стационарных со
стояний).

Способы увеличения степени превращения реагентов при проведе
нии реакций в адиабатическом реакторе идеального смешения. В за 
висимости от начальных условий (температуры на входе Т0, началь
ной концентрации с А- 0), соотношения объема аппарата и объемного 
расхода (т =  У/у),  а также типа химической реакции в проточном ре

акторе идеального смешения устанавливается некоторое стационар
ное состояние, характеризующееся неизменяющимися во времени зна
чениями температуры реакционной смеси и степени превращения на 
выходе из аппарата. Эти значения Т  и х к могут быть определены на 
основании совместного решения уравнений материального и теплового 
балансов, как это было показано выше.

В промышленных условиях очень важно наиболее полно использо
вать исходное сырье, т. е. достичь высоких значений степени превра
щения. Анализ получающихся решений позволяет найти условия про
ведения процесса, при которых достигается оптимальная степень пре
вращения реагентов в адиабатическом реакторе идеального смешения.

Графическое решение системы уравнений материального и теплово
го балансов сводится к определению точки пересечения графиков 

функций х А (Т ), отвечающих и тому, и другому уравнениям. Более 
высокая степень превращения исходного сырья в адиабатическом ре
акторе соответствует на графиках (см. рис. 8.3 — 8 .6) смещению точки 
пересечения в область больших значений х  А. Добиться этого можно, 
изменяя взаимное положение кривой, отвечающей уравнению матери
ального баланса, и прямой, соответствующей уравнению теплового

о

Рис. 8.5. Графическое решение 
системы уравнений теплового 
(7) и материального (2) ба
лансов для адиабатического 
реактора идеального смешения 
при проведении в нем обрати
мой эндотермической реакции

Рис. 8.6. Графическое решение 
системы уравнений теплового 
(1) и материального (2) ба 
лансов для адиабатического 
реактора идеального смешения 
при проведении в нем обрати
мой экзотермической реакции
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баланса. Укажем возможные способы влияния на положение этих ли
ний.

Д ля эндотермических реакций (необратимых и обратимых) повы
шения степени превращения можно добиться прежде всего за счет уве
личения начальной температуры Т 0, что приведет к параллельному 
смещению вправо прямой 1 (см. рис. 8.3 и 8.5).

Д ля необратимых экзотермических реакций увеличение температу
ры на входе в реактор также приведет к росту степени превращения 
(см. рис. 8.4, прямая 2). Одновременно это позволит избежать трой
ного пересечения линий 2 и 4, отвечающего случаю множественности 
стационарных состояний. Однако увеличение начальной температу
ры должно быть оправдано экономическими соображениями, так как 
рост степени превращения будет сопровождаться при этом и увеличе
нием затрат на нагрев исходной реакционной смеси.

Д ля обратимых экзотермических реакций, проводимых в адиаба
тическом реакторе идеального смешения, целесообразно добиться та
ких условий, чтобы решение системы уравнений материального и теп
лового балансов соответствовало точке максимума линии 2 , отвечаю
щей уравнению материального баланса (рис. 8 .6). Смещение прямой / 
вправо при увеличении начальной температуры может привести не к 
увеличению, а к уменьшению степени превращения. Выбор оптималь
ных условий проведения обратимых экзотермических реакций пред
ставляет наибольшую сложность.

Другой способ изменения положения прямой, отвечающей уравне
нию теплового баланса, состоит в изменении угла ее наклона. Угловой 
коэффициент прямой, описываемой уравнением (8 .20)

можно увеличить или уменьшить, изменив начальную концентрацию 
с Л10. Д ля эндотермических реакций для увеличения х А при сохране
нии прежней начальной температуры нужно увеличить крутизну пря
мой, что можно сделать за счет уменьшения с А, 0 (это не всегда целе
сообразно, так как придется работать с низкоконцентрированными ре
агентами). При проведении экзотермических реакций, увеличение с Л>0 
приведет к увеличению АГад и прямая станет более пологой.

Повышение степени превращения х  А может быть достигнуто такж е 
при увеличении среднего времени пребывания т =  У/и. Во всех рас
смотренных случаях произойдет смещение на графиках (см. рис. 8.3— 
8.6) линии, отвечающей уравнению материального баланса, влево. 
При проведении обратимых реакций положение этой линии ограниче
но условиями равновесия [зависимостью х д. е ("О!- Поэтому добиться 
увеличения можно изменением условий, влияющих на равновесие.

В каждом конкретном случае проводится анализ всех возможных 
способов увеличения степени превращения с проведением технико
экономического сравнения.
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Стационарный неадиабатический реактор идеального смешения.
Д ля расчетов реактора идеального смешения, работающего в промежу
точном тепловом режиме, пользуются полным уравнением теплового 
баланса (8.13).

иСу>р ( Т х —  Т ) —  Д //с£’гд V  ±  К ^  Р т . о  т .о : =  ® •

Движущей силой теплообмена А Т т,0 между реакционной смесью, 
находящейся в реакторе, и теплоносителем (внешней средой) является 
средняя разность температур реакционной смеси и теплоносителя. 
Температура реакционной смеси Т  одина
кова в любой точке аппарата идеального 
смешения. Если считать, что средняя тем
пература теплоносителя равна Тт, то 
ДТХ.0 =  \ Т т — Т\.

Рассмотрим проведение экзотермиче
ской реакции в реакторе идеального сме
шения с отводом теплоты. Тогда Т  >- Тт и 
уравнение (8.13) с учетом уравнения мате
риального баланса можно записать так:

иС]> р  ( Т о —  Т ) —  Д / /С д  Л-А V  —  К т /** ( Т  Т т ) =  0 .

(8 .30)

Преобразуем уравнение (8.30) к виду 
х А =  Хл  (Т),  чтобы сделать возможным 
графическое решение системы уравнений 
материального и теплового балансов:

уср  р Т 0- \ - К т /^Т-г УСр р - г  К т У7

А Д Н с ^  о V о V

(8 .31)

Уравнение (8.31) — это уравнение прямой, как и уравнение тепло
вого баланса (8 .20) адиабатического реактора идеального смешения, 
но с большим свободным членом и большим угловым коэффициентом. 
Поэтому прямая, описываемая им, смещена относительно линии урав
нения теплового баланса адиабатического реактора и имеет большую 
крутизну (линия 2 на рис. 8.7).

Аналогичные рассуждения можно привести и для реакторов с под
водом теплоты для проведения эндотермических реакций.

Предельным случаем неадиабатического реактора является изо
термический аппарат, в котором вся теплота реакции компенсируется 
теплообменом с внешней средой. Уравнение теплового баланса для 
изотермического реактора изобразится прямой линией, параллельной 
оси ординат (Т  =  Т0) — линия 3 на рис. 8.7.

Рис. 8.7. Графическое реше
ние системы уравнений ма
териального и теплового ба
лансов для неадиабатиче
ского реактора идеального 
смешения при проведении 
необратимой экзотермичес
кой реакции:
линии уравнения теплового ба
ланса: 1 — для адиабатическо 
го реактора; 2 — для реактора 
с отводом теплоты; 3 — для 
изотермического реактора; 4 —  
линия уравнения материального 
баланса

139



§ 3. Периодический реактор идеального смешения 
в неизотермическом режиме

При составлении уравнения теплового баланса периодического реак
тора для произвольного элементарного промежутка времени можно 
принять Qвх =  QBbiX =  0. Процессы в периодическом реакторе по 
своей природе нестационарны, поэтому в нем может происходить на
копление теплоты Qliah. Ф  0. Таким образом,уравнение теплового ба
ланса модели идеального смешения (8 . 12) для периодического реактора 
будет иметь вид

-Л Я и » гА У ±  Кг F,.  „ ДГт.о— V - A(9CJ ‘ T) . (8.32)
а т

Примем, что теплоемкость и плотность реакционной системы постоян 
ны, тогда

Л Л Ч а  Л ' т  F T . o  Д ^ т . п  С (Г
-  --------------± ----- L- ^ ----- —  =  — . (8 .33)

P C ; ,  d t

Уравнение (8.32) вместе с уравнением материального баланса перио
дического реактора

d(VcA)
_ _ ш V = ------ ------ . (8 .34)

QT

представляет собой математическую модель неизотермического пе
риодического реактора для проведения гомогенных процессов.

Совместное решение системы дифференциальных уравнений (8.33) и 
(8.34) дает возможность определить вид зависимости температуры и 
концентрации от времени пребывания реакционной смеси в аппарате.

Пример 8 .1. В периодическом реакторе идеального смешения объемом V =  
=  1 м3 с рубашкой охлаждения (FTt0 =  3 м2) проводится реакция первого по 
рядка А -»■ R, скорость которой [кмоль/(м3 ■ ч)1 описывается кинетическим 
уравнением

I 50 000 \
w , — 2 ,5 - 10s exp ------------I с ,

RT J л ■

Тепловой эффект реакции ДЯ =  — 165 000 кДж/кмоль. Плотность и удельная 
теплоемкость реакционной смеси постоянны и равны соответственно р =  
=  1110 кг/м3; ср =  3,4 кДж/(кг • К). Начальная концентрация реагента А со
ставляет с л 0 =  2 кмоль/м3, его начальная температура Т„ =  300 К. Коэффици
ент теплопередачи равен Кт =  2500 кДж/'(м2 • ч • К), температура хладагента 
Гх =  300 К-

Определить ход изменения степени превращения и температуры во время ре
акции и рассчитать время пребывания, необходимое для достижения степени 
превращения х х =  0,98.

Решение. В качестве величины, характеризующей глубину протекания р е
акции, используем степень превращения х А.
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Уравнения материального и теплового балансов (8.33) и (8.34) для рассмат
риваемого реактора будут иметь следующий вид:

с А , о  —  ш г А  —  * с А . О  ( '  х а ) ,
дхА

А И <Да-а к г /> .„

р С р  А’° с!т УрСр

После подстановки числовых значений получаем

или

5995 \ 
Т ) '

Для численного решения полученной системы уравнений заменим дифферен
циалы конечными приращениями:

ДГ =  90Дла — 2 (Г — 300) Дт.

Проведем расчет итерационным методом. Принимаем Дт =  0.1 ч. В нулевом 
приближении задаемся Д *А =  0,1 и ДТ — 10 К. Будем считать, что искомые 
значения выбраны правильно, если расхождения между заданными и найденны
ми значениями &хл составляют не больше 0,001, а по тем пературе— не боль
ше 0,3 К ( — 0,1% от абсолютных значений конечной степени превращения и тем
пературы в реакторе).

Если Д х А =  0,1, то среднее значение х  л на заданном участке интегрирова
ния составит * 4 =  0 ,1 /2 =  0,05 и средняя температура в реакторе в пределах 
этого же Дт

Г =  Т 0- \ - А Т /2 =300-р 10/2 =  305 К.

Подставляем эти значения в систему уравнений

А х а  =  Дт (1 — Л 'д  ) ехр | 19,32

59^5 \
Ах а  = 0 ,1  (1 — 0 ,05) ехр ( 19,32 — ) =  0,068

Д7" =  90-0,1 —2 (305 — 300)-0 ,1=8.
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Гак как расхождения между найденными и 
заданными значениями Ах  ч и А Т  превышают допу
стимую ошибку, проводим второй шаг итерацион
ных расчетов, приняв за исходные значения А* . =  
=  0,068 и ДГ =  8 К:

0,068 _  
хА = — ----- =  0,034; Г =  304 К ;

/  5945 \
Д .« * = 0 ,1  ( 1 - 0 .0 3 4 )  ехр 19,32 — --------- = 0 ,0 6 5 ;

\  304 /
АТ  =  90-0,068 — 2 (304 — 300)-0,1  = 5 ,3 .

Третий шаг расчетов
0,065 _  

хА = ---- ----- =  0,0325; Г =  302,65 К;

/  5995 \
Д-v, = 0 ,1  (1 — 0,0325) exp I 19,32 — ------------  =

' I 302,65 1
=  0,0594;

ДГ =^90-0,065-2 (302.65 — 300) -0,1 = 5 , 3  К- 
Четвертый шаг расчетов

= 0 ,0 5 9 /2  =  0,0295; Г =  302,65 К;

/ 5995 '
Дл-д = 0 .1  (1 — 0,0295) ехр ( 19 ,32-----^  _ 1 =  0,0595;

А Т  =  90-0 ,059— 2 (302,65 — 300)-0 ,1  = 4 ,8  К.
Окончательно принимаем для интервала времени от т0 =  0 до =  0 +  

+  Ат =  0,1 ч:

\ х А = 0 ,0 5 9 ; хА = 0  +  0,059 =  0,059;

ДГ =  4 ,8  К; Т  =  3 0 0 + 4 ,8  =  304,8 К.
Затем аналогично проводим расчеты для следующего интервала времени от 
Tj =  0,1 ч до т2 =  0,2 ч и т. д.

Результаты расчетов, проведенных на ЭВМ, сведены в табл. 8.1 и представ
лены на рис, 8.8.

Т а б л и ц а  8.1. Результаты расчета неизотермического реактора 
смешения периодического действия

т \ х А ДГ Х А Г - Г 0 т Л*А ДГ Х А г —Го

0 0,000 0 .0 0 0 ,7 0,148 4,64 0,845 45,80
0 ,1 0,059 4,80 0,059 4.80 0 ,8 0,080 — 1,79 0,925 44,00
0 ,2 0.076 5,31 0,134 10,10 0 ,9 0,034 —5,23 0,959 38,77
0 ,3 0,098 6 ,15 0,232 16,21 1,0 0,015 —5,87 0,973 32,90
0 ,4 0,126 7 ,37 0,358 23,62 1,1 0,007 —5,39 0,981 27,51
0 ,5 0,160 8 ,76 0,518 32,38 1,2 0,004 —4,66 0,985 22,85
0 ,6 0. 179 8 ,78 0,697 41,16

Рис. 8.8. Изменение во 
времени температуры и 
степени превращения в 
охлаждаемом периоди
ческом реакторе (к при
меру 8.1)
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На основании полученных результатов находим, что время, необходимое для 
достижения х к =  0,98. составляет 1,1 ч, а конечная температура реакционной 
смеси Т -  300 +  27,51 ж  328 К.

Д ля адиабатического режима работы периодического реактора 
уравнение теплового баланса (8.33) упрощается:

АТ Д Я /с г
——  = — -------- но (8 .3 .1 )
(1т р С р

Будем считать, как и в предыдущих случаях, что коэффициент \Н  
(рс?1) не зависит от температуры. Подставим в уравнение (8.35) вместо 

шг А выражение

d.v•д
ч л -^ .о  ат

тогда

dТ с\  о л я  Л*а Лхл—  =  — ---------—  =  \ Т Л д —  . (8.36)
dт р Ср dт dт

После интегрирования получим

Г - Г о  =  ЛГад*А (8.37)

или

А ' Д Г  а д
(Г -Г о ) ,  (8 38)

т. е. в адиабатическом периодическом реакторе идеального смешения, 
так же как и в стационарном проточном аппарате, изменение темпера
туры прямо пропорционально приросту степени превращения.

Математическая модель периодического реактора идеального сме
шения в адиабатическом режиме будет включать помимо уравнения 
(8.36) и уравнение материального баланса -г- ииГ А (сА) V =  <1 (сЛУ)/<1т 
или

А,0 dт ~га(аЧ» О 'м»«‘хр ( / /?Г) / (*\). (8.39)

Если в уравнение (8.39) подставить температуру, рассчитанную по 
уравнению теплового баланса (8.37), получим для необратимой реак
ции произвольного порядка

с Тd;Cд
‘А.О - ¡ 7 "  =  *• еХР ( Г 0 ; \ Т а д  * д )  ^

/(Л'д), •« * >

где I  ( х А) — функциональная зависимость скорости от степени прев
ращения реагента А.
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х А
____________^А_________________  (8 4])

Интегрирование этого уравнения дает

¿0 ехр Я (7 о ~Г ДГад л'д) Ц хл)

Как правило, интегрирование приходится проводить численными 
методами. Уравнение (8.41) позволяет провести расчет периодиче
ского реактора идеального смешения в адиабатическом режиме.

§ 4. Реактор идеального вытеснения 
в неизотермическом режиме

Уравнение теплового баланса, как и другие балансовые урав
нения для реактора идеального вытеснения, составляют для бесконеч
но малого объема АУ =  /ч!г, так как в общем случае имеет место нерав
номерное распределение температуры вдоль оси реактора. Д ля реак
тора, представляющего собой цилиндрический канал с одинаковой 
площадью поперечного сечения Р =  л /? * ( /? — радиус цилиндриче
ского канала), при постоянстве линейной скорости и и физических 
свойств реакционной системы уравнение теплового баланса для эле
ментарного объема будет иметь вид

1'Ср рТЛх— уср р I Т — —— си ) с1т— ¡и , /гс1гЛЯс1т ±  /Ст с!/7.,. 0 ЛГТ 0 с1х =
\ °г ]

дТ
=  С р р У  ~  с ! т , ( 8 - 4 2 )

ах

где с1Яг о — бесконечно малый участок поверхности теплообмена эле* 
ментарного объема с окружающей средой. Если теплообмен осуществ
ляется через стенку реактора, то (!£,. 0 =  2 пЯАг.

Д ля стационарного режима после небольших преобразований по
лучаем

с\Т ДЯ 2К т ДТ т „

ЙСГ , '  ' S A З ,

Уравнение теплового баланса (8.43) должно быть решено совместно 
с уравнением материального баланса

ёСд
dг г£,г А ( с А ’ Г ) = ° >  ( 8 ‘ 4 4 )

которое можно представить в виде

dл:,
“сА,о — ехР ( — Е /Я Т )  / (хА) =  0. (8 .4 5 )
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Решая уравнения (8.43) и (8.45), можно получить распределение сте
пени превращения и температуры по длине реактора, т. е. определить 
вид зависимостей Т  (г) и х  А (г) или Т  (х А) для стационарного реактора 
идеального вытеснения.

Для адиабатического реактора уравнение (8.43) примет вид

АТ
— и  — —  —  IV,

Аг гА
АН

СрР
=  0 . (8 .46)

Если в уравнение (8.46) подставить 1ЫГА, выраженное с помощью урав
нения материального баланса (8.44)

с1с. Ах,
ЧА' Аг

- =  исА,о Аг
(8 .47)

получим

АТ ¿ХА
— “ ------— исд п --------Аг А '°  ¿2

АН
с Г р

=  0

или, исключив dz,

АТ А, 0 АН

сР Р
(8 .48)

Считая величины АН,  ср и р постоянными в заданном интервале 
температур, при интегрировании уравнения (8.48) получим линей
ную зависимость между изменениями температуры и степени превра
щения в адиабатическом реакторе идеального вытеснения

Д Не А,О

с р р * А =  — Д ^ а д  хА> (8 49)

совпадающую с соответствущими зависимостями для периодического 
и непрерывного реакторов идеального смешения.

Используя уравнение (8.49), математическую модель адиабатиче
ского реактора идеального вытеснения для проведения гомогенных не
обратимых реакций п-го порядка можно представить в виде одного 
уравнения:

¿Яд
Аг Я (Т о — АТ  ад хА) 4 х  а ) =  0 (8 .50)

или
*А

- гГ V Г
иР ~  V _С а'° ]

dA'д

к0 ехр
[ - Я (Т  0 — АТ  а д  х А ) ¡ ( Хл)

(8 .51)
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§ 5. Тепловая устойчивость химических реакторов

У !

При анализе совместного решения уравнений материального и тепло
вого балансов адиабатического реактора идеального смешения для 
экзотермических реакций было отмечено, что возможны случаи, когда 
система имеет не одно, а несколько решений. Например, при пересече
нии прямой 2  и кривой 4 на рис. 8.4 (необратимая экзотермическая ре
акция первого порядка) система уравнений материального и теплового 
балансов имеет три решения, соответствующие точкам В, С и И .  Ре
шаемая графически система уравнений была составлена в предположе
нии о стационарном режиме работы реактора, т. е. о неизменности во

времени параметров процесса 
(в частности, температуры, 
степени превращения). Таким 
образом, наличие нескольких 

I решений означает возмож-
—-у— Л ность множественности ста-

* ционарных состояний.
На практике, конечно, из 

трех возможных решений бу- 
г  дет реализовано одно. Ж ела

тельно, чтобы работа реакто
ра характеризовалась высо
кой степенью превращения 
исходного реагента, т. е. соот
ветствовала точке Д . Возмож

но ли это? Как при наличии нескольких стационарных состояний 
обеспечить практически наиболее выгодное? Ответить на эти вопросы 
помогает анализ устойчивости стационарных состояний.

Устойчивость системы в стационарном состоянии определяется ее 
реакцией на возмущающее воздействие.

Стационарное состояние системы называется устойчивым, если небольшие 
кратковременные возмущающие воздействия не могут вывести систему за пре
делы небольшой области, окружающей исследуемый стационарный режим.

Если систему, находящуюся в устойчивом состоянии, отклонить от 
него, а затем предоставить ее самой себе, то она самопроизвольно вер
нется в начальное состояние. Отклонение системы, находящейся в не
устойчивом состоянии, вызовет после снятия возмущения ее самопро
извольный переход в другое, устойчивое состояние.

Прежде чем анализировать тепловую устойчивость стационарных состояний 
химического реактора, рассмотрим аналогию из области механики, связанную  
с движением шара по различным поверхностям. В случае, изображенном на 
рис. 8.9, а, шар найдет устойчивое состояние покоя на дне «чаши». Для фигуры, 
изображенной на рис. 8.10, а, он скорее всего будет двигаться за начало коор 
динат по седловидной поверхности. Состояние шара в начале координат на 
рис. 8.10, а можно назвать неустойчивым стационарным (оно возможно, но ма
лейший толчок выведет шар из этого состояния).

Рис. 8.9. «Чаша» в трех измерениях (а) и 
проекция траектории движения шара на 
плоскость (б)
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Основные различия между устойчивым положением в «чаше» и неустойчи
вым в «седле» могут быть представлены в виде проекций траекторий движения ша
ра на плоскости (*, у), называемых ф а з о в ы м и  т р а е к т о р и я м и * .  
Форма этих траекторий становится особенно наглядной, когда шар начинает дви
жение по симметричным плоскостям. На рис. 8.9, б и 8.10, б показаны траекто-

Рис. 8.10. «Седло» в трех измерениях (о) и проекция траекто
рии движения шара на плоскость (б )

рин движения шара, при которых возможны устойчивое и неустойчивое стацио
нарные состояния. Для упрощения на рисунках не отмечены колебательные дви
жения шара.

Возможным является случай, когда область устойчивого положения в 
«чаше» имеет ограниченные размеры, как и должно быть на практике. Тогда по
верхность, по которой движется шар, становится подобной поверхности кратера

Рис. 8.11. «Вулкан» в трех измерениях (а) и проекция 
траектории движения шара на плоскость (б)

вулкана (рис. 8.11, а). При этом одна из траекторий определит на плоскости (х, 
у) ограниченную область устойчивости, внутри которой все траектории сходят
ся к устойчивому стационарному состоянию (рис. 8.11, б). Внешние траектории 
на этом рисунке отклоняются от границы области устойчивости.

Д ля анализа устойчивости трех стационарных состояний В, С и D  
адиабатического реактора идеального смешения (см. рис. 8.4) исполь
зуем сначала физические представления о природе процесса в реакто
ре. С этой целью преобразуем уравнения (8.20) и (8.24), умножив их 
на тепловой эффект реакции АН.

* Этот термин применяется в теории дифференциальных уравнений и в тео
рии устойчивости.
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Уравнение теплового баланса (8.20) примет вид

дгд А =  с?,р т0— Т. (8 .52)
СА,0 СА,0

Произведение теплоемкости на плотность реакционной смеси и ее тем
пературу, отнесенное к начальной концентрации, представляет собой 
физическую теплоту реакционной смеси, приходящуюся на 1 моль 
(кмоль) исходного вещества, вошедшего в реактор. Д ля экзотермиче
ской реакции Т и <  Т,  а получаемая в уравнении (8.52) величина 
показывает, насколько больше физической теплоты будет вынесено 
из реактора покидающей его реакционной смесью, чем было внесено в 
реактор входным потоком. Так как ц_ отнесено к 1 моль (кмоль) ре
агента А, эту величину можно назвать удельным отводом теплоты из 
реактора.

Уравнение (8.24) показывает, каков прирост степени превращения 
реагента при протекании химического процесса в реакторе. Если эту 
величину умножить на тепловой эффект экзотермической реакции АН  
(кДж/кмоль) исходного реагента А, вступившего в реакцию, то полу
чают удельное выделение теплоты д+ в реакторе, приходящееся на 
1 кмоль реагента А, вошедшего в реактор.

Так как величина АН  принята постоянной, то умножение на нее 
уравнений (8.20) и (8.24) изменит лишь масштаб на графике, исполь
зуемом для численного решения системы уравнений материального и 
теплового балансов. Точки пересечения линий на рис. 8.5 приобрета
ют теперь новый физический смысл: они отвечают условиям равенства 
удельного теплоотвода и удельного тепловыделения, обеспечивающего 
стационарное состояние. При нарушении этого равенства, вызванном, 
например, кратковременным возмущением во входном потоке, будут 
преобладать либо д+, либо (7_ и, следовательно, будет происходить са
мопроизвольное повышение или понижение температуры в аппарате.

Рассмотрим более подробно разные стационарные состояния при 
наличии нескольких решений системы уравнений материального и 
теплового балансов.

На рис. 8.12, а в координатах q — Т  изображена верхняя точка 
пересечения О , перенесенная с рис. 8.4. Пусть вследствие некоторого 
возмущения состояние теплового равновесия нарушится; например, в 
системе установится более высокая температура Т о + .  В этом положе
нии удельный теплоотвод превышает удельный теплоподвод с/+ 
и после снятия возмущения произойдет самопроизвольное снижение 
температуры до Т с , т. е. система вернется в прежнее состояние равно
весия. Если при нарушении равновесия температура в реакторе пони
зится до Т о_, то после снятия возмущения произойдет самопроизволь
ный разогрев до температуры Т а вследствие того, что Т а
ким образом, точка О соответствует устойчивому стационарному со
стоянию адиабатического реактора идеального смешения.
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Анализ состояния теплового равновесия в точке В  (рис. 8.12, б) 
также позволяет сделать вывод, что это решение системы уравнений 
отвечает устойчивому стационарному состоянию.

Иным будет положение теплового равновесия средней точки пере
сечения С (рис. 8.13). Отклонение от состояния равновесия вправо по 
оси температур приведет к дальнейшему самопроизвольному разогреву, 
влево— к самопроизвольному понижению температуры. Следователь
но, равновесие системы в точке С является неустойчивым.

Рис. 8.12. Устойчивые стацио
нарные состояния адиабатиче
ского реактора идеального сме
шения при проведении экзо
термической реакции

Рис. 8.13. Неустойчивое ста
ционарное состояние адиабати
ческого реактора идеального 
смешения при проведении эк
зотермической реакции

Следует отметить, что для устойчивых стационарных состояний про- 
изводная с1^+/(1 Т (тангенс угла наклона касательной к кривой (Т ) 
в точках пересечения] меньше, чем тангенс угла наклона линии д~(Т):

Ад+
АТ

< СрР
'А, О

а для неустойчивых состояний

а<г+
АТ

>
‘•А.О

(8 .53 )

(8 .5 4 )

Эти неравенства могут быть использованы при анализе устойчиво
сти работы реактора.

Проверка системы на устойчивость стационарного состояния связана с вве
дением нестационарности (кратковременным нарушением состояния теплового 
равновесия, и следовательно, непостоянством параметров во времени). Уравне
ния материального и теплового балансов проточного нестационарного реактора 
идеального смешения можно представить в таком виде:

с1сд
<1т

М СА. т),
АТ

с ! т
= М СА .  Г ) - (8 .55)
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Такие системы дифференциальных уравнений поддаются графическому ана
л изу , при котором зависимые переменные с д и Т считаются координатами так 
называемой фазовой плоскости. Используя уравнения типа (8.55), можно для 
фиксированных значений различных параметров определить каждую точку со
стояния системы на плоскости (с А, Т).

Поскольку система сменяет во времени ряд состояний от начального до ко
нечного, изображение их на плоскости (с А, Т) дает траекторию. Эти траектории 
(фазовые траектории) напоминают по своему виду траектории движения шара по 
различным плоскостям (см. рис. 8 .9—8.11). Например, на рис. 8.14 изображена 
фазовая плоскость с тремя стационарными состояниями для проточного реак
тора с перемешиванием. На этом рисунке точки А и С соответствуют устойчиво
му стационарному состоянию (сходимость в узел и спиралевидная сходимость

в фокус), точка В — неустойчивому стационар
ному состоянию (расходящиеся траектории дви
жения шара по поверхности седла).

Следует отметить, что стационарное 
состояние реактора может быть очень чув
ствительным к небольшим возмущениям 
входных параметров. Проанализируем, на
пример, рис. 8.4. (случай тройного пересе
чения при совместном решении уравнений 
материального и теплового балансов для 
проводимой в реакторе экзотермической 
реакции). Небольшое изменение темпера
туры реакционного потока на входе (сме
щение вправо прямых 1 или 2) может выз
вать скачкообразное увеличение температу
ры в реакторе. Такую высокую чувстви
тельность режима процесса к незначитель
ным изменениям его параметров назы
вают п а р а м е т р и ч е с к о й  ч у в 
с т в и т е л ь н о с т ь ю .

Высокой чувствительности, связанной с множественностью стацио
нарных состояний, стараются по возможности избегать, если только 
возможное единственное состояние удовлетворяет требованиям к сте
пени превращения. Неучет параметрической чувствительности ката
литических реакторов может, например, привести к переходу катали
тической реакции из кинетической области в диффузионную, вызвать 
перегрев и термическую дезактивацию катализатора и т. д. (см. гл. 10). 
Подробный анализ параметрической чувствительности реакторов име
ется в специальной литературе*.

При выборе условий проведения экзотермической реакции обычно 
стремятся обеспечить единственное устойчивое стационарное состояние 
с высокой степенью превращения. Д ля этого можно увеличить или 
начальную температуру Т 0 (что вызовет сдвиг вправо прямой, отве
чающей уравнению теплового баланса), или среднее время пребывания 
в реакторе т (при этом сдвигается влево кривая, отвечающая уравне

* См., например: П е р л м у т т е р  Л. Устойчивость химических реакто
ров. Л ., 1976.

Рис. 8.14. Фазовая плос
кость с множественными 
стационарными состояния
ми для проточного реакто
ра с перемешиванием
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нию материального баланса). Такие решения иногда невыгодны эконо
мически. В таких случаях для того, чтобы реактор самопроизвольно 
достигал верхней точки О (см. рис. 8.4), в момент пуска в реакторе нуж 
но иметь температуру, превышающую температуру, отвечающую точ- 
ке неустойчивого состояния С.

§  6. Оптимальный температурный режим и способы  
его осуществления в промышленных реакторах

В предыдущих разделах были рассмотрены различные варианты 
тепловых режимов химических реакторов и способы учета теплопере- 
носа в реакторе при разработке математической модели.

Температурный (тепловой) режим проведения химического процесса, обес
печивающий экономически целесообразную максимальную производительность 
единицы объема реактора (интенсивность) по целевому продукту, называют опти
мальным.

Подход к разработке оптимального температурного режима может 
быть различным в зависимости от типа химической реакции. Очевидно, 
что максимальная интенсивность реактора будет достигнута при про
ведении процесса с максимально возможной скоростью. Рассмотрим 
поэтому, как влияет тип кинетического уравнения на выбор темпера
турного режима.

Простые необратимые реакции. Уравнение скорости необратимых 
экзо- и эндотермических реакций можно записать в следующем виде:
о ’гА =  *<>ехр ( — Е / Я Т ) Ц х а ).  (8.56)

Например, для реакции первого порядка
о>гА =  *0ехр (—  Е 1Я Т )  с А 0 (1 — *А). (8.57)

Скорость химической реакции является функцией нескольких пере
менных — температуры и степеней превращения реагентов (или их 
концентраций). С ростом температуры константа скорости реакции в 
соответствии с уравнением Аррениуса монотонно возрастает. Из урав
нений (8.56) и (8.57) видно, что принципиальных ограничений повыше
ния температуры с целью увеличения скорости необратимых реакций 
нет. С ростом степени превращения реагентов скорость реакции падает. 
Д ля  компенсации этого уменьшения целесобразно увеличивать темпе
ратуру.

Эндотермическая реакция сопровождается поглощением теплоты. 
Следовательно, такие реакции невыгодно проводить в адиабатических 
условиях, так как по мере протекания реакции ее скорость будет па
дать как за счет увеличения степени превращения, так и за счет умень
шения температуры. Более разумно проводить эндотермические про
цессы в реакторах с подводом теплоты (изотермических или реакторах 
с промежуточным тепловым режимом), поддерживая температуру- 
максимально допустимую по конструкционным соображениям. Необ, 
ходимо при этом дополнительно провести оптимизацию температур
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ного режима, сопоставив экономические показатели: увеличение при
были за счет роста производительности реактора и увеличение расходов 
на поддержание высокой температуры.

Для необратимых экзотермических реакций рост степени превра
щения сопровождается выделением теплоты, и, следовательно, в адиа
батическом режиме это приведет к росту температуры реакционной 
смеси. Уменьшение скорости реакции вследствие увеличения степени 
превращения будет частично компенсироваться увеличением констан
ты скорости реакции сростом температуры. Проводя такую реакцию в 
проточном адиабатическом реакторе, можно обеспечить высокую ско
рость химической реакции и высокую производительность реактора в 
автотермическом режиме без использования посторонних источников 
теплоты. При этом теплота реакционной смеси, выходящей из реактора, 
служит для нагрева исходных реагентов на входе в реактор.

Обратимые химические реакции. Проанализируем условия обес
печения оптимального температурного режима обратимых реакций на 
примере обратимой реакции первого порядка А ^  И. Скорость та
кой реакции определяется уравнением

югА =  *1 СА—А2 ск =  *ю ехр|— сА— £ 20 ехр ^ сч (8.58)

или [см. уравнение (8.28)]

С одной стороны, как и скорость необратимой реакции (8.57), она за 
висит от константы скорости к х и глубины химического превращения 
Л'А, а с другой — определяется степенью приближения реакционной 
системы к состоянию химического равновесия и значением предельно 
достижимой степени превращения в равновесных условиях л:д,е. 
Характер изменения скорости с ростом температуры будет разным для 
эндо- и экзотермических реакций.

Повышение температуры проведения обратимой эндотермической 
реакции приводит одновременно и к росту к 1У и к увеличению равно
весной степени превращения х А,е. Следовательно, при фиксированной 
степени превращения х  А скорость обратимой эндотермической реакции 
с ростом температуры монотонно увеличивается. Поэтому подход к 
разработке оптимального температурного режима этих реакций будет 
таким же, как и для необратимых эндотермических процессов.

Иначе обстоит дело с обратимыми экзотермическими реакциями. 
Так как скорость реакции — функция нескольких переменных (по 
меньшей мере двух — Т  и х  А), то для анализа этой функции удобно 
использовать ее сечение при постоянстве всех переменных, кроме од
ной.

Такой подход облегчает и задачу графического представления 
функции. Функция п  переменных /  (хг; х 2; х п) графически изобра
жается некоторой поверхностью в (п +  1)-мерном пространстве. Се

(8.59)
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чения функции можно представить в виде семейства графиков на пло
скости в координатах [ (х,; х 2; •••; х п) +  х,- при постоянстве переменных
-̂ 1> *̂2» -̂ г — 1» *̂ г+1 1 • • • I •

В частности, рассмотрим два вида сечений функции шГА (х Л, Г): 
при постоянных значениях х л и при постоянных значениях Т.

Выберем некоторое значение степени превращения 0 < х а , 1 < 1 . 
Д ля этой степени превращения концентрация исходного реагента при 
протекании реакции составит с А)1 =  с А,0 (1 — Хда ), а кон
центрация продукта реакции сН!1 = с Л 0х Ад. С ростом температуры 
увеличивается константа скорости прямой реакции [растет сомножи
тель к хс х,0 в уравнении (8.59)], но одновременно уменьшается равно
весная степень превращения хд.е и при фиксированном значении х А>1 
система находится ближе к состоянию равновесия [уменьшится второй 
сомножитель в уравнении (8.59)]. Таким образом, налицо два противо
положных влияния. При низких температурах, когда темп изменения 
отношения х А11/х А,е меньше темпа роста константы скорости !гх с уве
личением температуры, преобладает влияние первого (возрастаю
щего) сомножителя. При некоторой температуре Т1е выбранная сте
пень превращения х А11 становится равновесной, и тогда скорость реак
ции равна нулю. При приближении к этой температуре (слева) преоб
ладает влияние второго сомножителя, характеризующего степень при
ближения системы к равновесию. Очевидно, что существует какая-то 
оптимальная температура Т 1т, при которой скорость реакции при за
данной степени превращения является максимальной. Найдем эту 
температуру, пользуясь методами математического анализа (опреде
ление экстремума функции). Д ля этого продифференцируем функцию 
(8.58) по температуре, считая концентрации с А и о? постоянными, и 
приравняем производную нулю:

«Л, „ ~ ‘ А ‘ , -~ е т Г  « Р ( - Ь ' « ■ “ Р( -  - 3 - 1- <* 60)( - £ ) •
Отсюда при Т  =  Т т

£ г—Е ,  , *20 c r E 2 
------------ = 1 п ----------------
R T т кю Сд Е1

или
Е2— Ех Е2 — Е1

k с Е =  Í, £  .. • (8 .61)w20 с 2 Л20
R 1п -----------—  R 1л

*10 Сд Еу к10 £ х  (1 Х д )

Уравнение (8.61)* позволяет определить оптимальную температуру 
для любой степени превращения [кроме хА =  0 и хд =  1 , когда функ
ция цуГА (Т, х д) не имеет максимума].

* Можно было бы получить такой же результат и из уравнения (8,59), но 
этот вывод будет сопровождаться более громоздкими математическими выклад
ками.
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Теперь можем построить сечение функции иис х (Т,  х а) Ха =Хх г  
(рис 8.15, кривая 1). Д ля другой степени превращения х Л, 2 > д г Л,| 
график функции шг А [Т)хгА=л-л также имеет вид кривой с макси
мумом. Точка пересечения графика с осью абсцисс находится левее, 
чем Т ]е, так как у обратимых экзотермических реакций большая равно
весная степень превращения достигается при меньшей температуре 
(при меньшей температуре наступает равенство х х ,г и л'А.е). Из урав
нения (8.61) следует, что с ростом*степени превращения оптимальная

Рис 8 15 Сечения функции 
^УгА=а1ГА (*л, Т) при постоян
ных степенях превращения:
/, 2. 3 —  зави сим ости  & гд  (Т )  для 
степеней  превращ ения дАи. х а ...  
х а .3 ( х а , ,< х а . 2< х а .з ) ;  4 зави
СИМОСТЬ Ы'Г \ ( Т )  д л я  ЛТД =0

Рис, 8Л6. Зависимость скоро
сти окисления диоксида серы 
на ванадиевом катализаторе от 
температуры при различных 
степенях превращения:
/ —  л иния оп ти м а л ь н ы х  тем п е р а ту р

температура Т.2„, также уменьшается, потому что функция у  =  х А1 
/(1 х.\) в знаменателе уравнения является возрастающей. Таким об
разом, кривая а>гл (Г)ХА=ХА 9 (рис. 8.15, кривая 2) будет находиться 
ниже кривой доГА (Т)дл=д.А ] (рис. 8.15, кривая /) и ее максимум бу
дет сдвинут влево.

На рис. 8.16 приведена зависимость скорости реакции каталити
ческого окисления диоксида серы от температуры при различных 
степенях превращения 5 0 2. Соединив точки максимумов на сечениях 
и)с х (Г), получим л и н и ю  о п т и м а л ь н ы х  т е м п е р а т у р .

Проведение процесса по линии оптимальных температур предпо
лагает, что по мере увеличения степени превращения температуру в ре
акторе нужно уменьшать, чтобы скорость реакции всегда оставалась 
максимально возможной.

Чтобы убедиться в том, что скорость реакции действительно не мо
жет быть выше, чем при проведении процесса по линии оптимальных 
температур, рассмотрим сечения функции и)ГА (Т , х  А) при фиксирован
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ных температурах, т. е. зависимость скорости реакции от степени пре
вращения.

Если Т  =  Г] =  const, то величины k t и х А,е> зависящие от темпера
туры и входящие в уравнение (8.59), также являются постоянными. 
Тогда уравнение (8.59) описывает прямую, пересекающую ось абсцисс 
в точке х А =  х А,е и ось ординат в точке W r \  ( Т i) С  л , о (рис. 8.17, 
линия 1). Д ля другой температуры Т г >  Т х точка пересечения пря
мой с осью абсцисс сдвинется влево, а точка пересечения с осью ор
д и н ат — вверх. На рис. 8.17 нанесено семейство таких сечений, от
вечающее условию Т, <  То <  Т я <  7'4 <  ... <  Т п. Линия опти-

Рис. 8 .17 . Сечения функции 
Щ)гА = №гА (ха, Т) при постоян
ных температурах:
/—5 — зависимости ^ 'ГА А̂'А) Для 
температур Т и 7%. Тл. Л. Ть (Т \< .  
< 7 ,2< Г з < Г 4<7'5); 6 — линия опти
мальных температур

Рис. 8.18. Процесс окисления 
диоксида серы на ванадиевом 
катализаторе:
/ — линия оптимальных температур 
(и>г д  =  шгА,орО» 2 — линии, отве
чающие условию ы'г д  =  0 , 8  о>г д  о р ^ . 

3 — равновесная кривая

мальных температур будет получена в этом случае как огибающая это
го семейства прямых. Из рис. 8.17 видно, что ни при каких темпера
турах скорость реакции не может быть выше скоростей, определяемых 
линией оптимальных температур.

При решении практических задач линию оптимальных температур 
часто строят в координатах х д — Т.  Тогда это линия, абсциссы точек 
которой — температуры, обеспечивающие максимальную скорость 
реакции для степеней превращения, являющихся ординатами этих 
точек. Д ля построения такой кривой можно воспользоваться уравне
нием типа (8.61). На рис. 8.18 изображена линия оптимальных темпе
ратур для процесса окисления диоксида серы на ванадиевом (У20 5) 
катализаторе при составе исходной газовой смеси (в объемных долях, 
%) 7% Э 0 2 и 11 % О ,. На этом графике линии 2  отвечают условию, 
когда скорость реакции составляет 80 % от максимальной.

Как уже указывалось, проведение процесса по линии оптимальных 
температур должно обеспечивать максимальную интенсивность реак
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тора. Рассмотрим пример, в котором сравниваются процессы проведе
ния обратимой экзотермической реакции первого порядка в реакторе 
идеального вытеснения: 1) при постоянной температуре, обеспечива
ющей максимально возможную степень превращения; 2) при измене
нии температуры в соответствии с линией оптимальных температур.

Пример 8.2. Обратимую экзотермическую реакцию первого порядка А ^ R 
проводят в реакторе идеального вытеснения. Отношение объема реактора к объ 
емному расходу (т =  V!v) составляет 1 ч. Реакция характеризуется следующими 
параметрами:

Тепловой эффект реакции . . . АН = — 70 000 кДж/к.моль 
Константа равновесия при 298 К А' 298 =  20 
Константа скорости прямой реак

ции .................................................................kx =  5 - 108 ехр (—50 000/RT)  ч—1

Возможны два температурных режима проведения процесса: при поддержании 
в реакторе одинаковой температуры и в соответствии с линией оптимальных тем
ператур. Требуется определить: 1) оптимальную температуру, обеспечивающую 
максимальную степень превращения при проведении процесса по первому вари
анту при условии, что т =  1 ч; 2) время T„pt, если реакцию проводят по линии 
оптимальных температур до достижения той же степени превращения, что и при 
проведении процесса в оптимальных условиях по первому варианту.

Решение. Если процесс проводят в реакторе при постоянной температуре, 
то для его описания достаточно уравнения материального баланса. Для реакто 
ра идеального вытеснения оно имеет вид

Подставив в уравнение (8.62) константу скорости — /г1(7') и равновесную  
степень превращения х д ,е =  х АЛ(‘Г), получаем зависимость степени превраще
ния х А от температуры. Приравняв нулю производную Ах ^¡АТ, можно опреде
лить оптимальную температуру и достигаемую при этом степень превращения 
Получаемое при дифференцировании уравнение является трансцендентным от
носительно температуры, и решать его нужно численными методами. Можно оп
ределить оптимальную температуру и другим путем, рассчитав х д по уравне
нию (8.62) для разных температур и построив график зависимости х А(Т)

Данные, необходимые для построения графической зависимости, приведены 
в табл. 8.2, а результаты расчета представлены на риг 8 19 Величину х  д ,е оп 
ределяем по уравнению х Ае — К(Т)  [1 т К(7*)1._ где константа равновесии 
К(Т)  рассчитана по уравнению Вант-Гоффа Н1пК АТ -- АН (/?7"г), откуда

J  *1 СА,0 ( '  —  Х А  1 х А . е )

— ~  £ ХА ,е In (1 ~  *А IхА . е )•

Отсюда получаем

(8 .6 2 )
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Т а б л и ц а  8.2. Результаты расчета степени превращения
в изотермическом реакторе

Температура. К Константа 
равновесия К

Равновесная 
степень превра

щения х д  е
Константа ско
рости прямой 

реакции /г,, ч - 1
ХА

273 263,00 0,996 0,145 0,135
283 89,00 0,989 0,316 0,270
293 32,30 0,970 0,650 0,474
303 12,60 0,926 1,478 0,693
313 5,19 0,838 2,404 0,791
323 2,26 0,693 4,350 0,692
333 1,04 0,509 7,596 0,509
343 0,50 0.332 12,800 0,332

Итак, результаты расчета показывают, что оптимальная температура со
ставляет 316 К, а достигаемая при этом максимальная степень превращения 
х а,ш =  0,80, если т =  1 ч.

Определим теперь величину тоР* при проведении той же реакции по линии 
оптимальных температур. Для этого в уравнение материального баланса необ
ходимо подставить зависимость скорости от степени превращения, соответствую-

Рис 8.19. Результаты расчета дейст
вительной и равновесной степеней 
превращения как функций темпера
туры для обратимой экзотермической 
реакции, проводимой в реакторе вы
теснения (к примеру 8.2)

ы ГА,
КМ  0/1 ь

Рис. 8.20 Построение линии опти
мальных температур (к примеру 8.2)

щую оптимальному температурному режиму. Получить такую зависимость ана
литически трудно. Однако ее легко определить графически, построив сечения 
ШгаО ^ Т ’ аналогичные сечениям на рис. 8.17.

Данные, необходимые для построения этих сечений, имеются в табл. 8.2  
(точки пересечения прямых с осью абсцисс — * А.е; точки пересечения с осью 
ординат — &1СА,о =  *1  • 1 =  Ю-  На рис. 8.20 построена зависимость щ)ГА( х А), 
соответствующая линии оптимальных температур (кривая 1). Так как функция
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Т а б л и ц а  8.3. Данные для расчета т 0р1

№ х  А шгА, 0р1 , / шгА.ор( № ХА дагА, ор( | / “’гА,о р г

1 0 , 0 0 12,8 0 , 0 7 8 11 0 , 4 0 1,9 0 . 5 2 6
2 0 , 0 4 11 ,3 0 , 0 8 8 12 0 , 4 4 1 ,6 0 , 6 2 5
3 0 , 0 8 9 , 7 0 , 1 0 3 13 0 , 4 8 1,3 0 , 7 6 9
4 0 , 1 2 8 , 2 0 , 1 2 2 14 0 , 5 2 1,1 0 , 9 0 9
5 0 , 1 6 6 , 6 0 , 1 5 2 15 0 , 5 6 0 , 9 1,111
6 0 . 2 0 5 , 3 0 , 1 8 9 16 0 . 6 0 0 , 7 5 1 ,333
7 0 , 2 4 4 , 2 0 , 2 3 8 17 0 , 6 4 0 , 6 1 ,667
8 0 , 2 8 3 , 3 0 , 3 0 3 18 0 , 6 8 0 , 4 5 2 , 2 2 2
9 0 , 3 2 2 , 5 0 , 3 5 7 19 0 , 7 2 0 , 3 5 2 .8 5 7

10 0 , 3 6 2 , 3 0 . 4 3 5 20 0 , 7 6 0 , 2 5 4 . 0 0 0
21 0 , 8 0 0 , 2 5 , 0 0 0

м\ л  (*а) задана теперь не в виде уравнения, а в виде графика, интегрирование 
уравнения материального баланса 

*А ,, ах.С а х А  

~ ' Д'° ]  «-га (*А(* А )ор I

проведем численными методами.
В табл. 8.3 приведена зависимость шГА(л: )̂ с интервалом \ х Л =  0,04. Сред

нее время пребывания т определим по формуле трапеций

т =  Д*А
20

■ 2 ( — )~ 2 V ЮгА / |
Рассчитанное таким образом значение тор[ составляет 0,82 ч, т. е. проведе

ние процесса по линии оптимальных температур дает прирост производитель
ности

1 , 0 — 0 , 8 2
100 гг: 22 % .

0 , 8 2

Способы осуществления оптимального температурного режима.
Решение практической задачи проведения процесса в промышленном 
реакторе в соответствии с оптимальным температурным режимом зави
сит от многих факторов и прежде всего от теплового эффекта и кинети
ки реакции.

Д ля эндотермических (обратимых и необратимых) реакций целесо
образно химический процесс проводить в реакторах с подводом тепло
ты, причем желательно обеспечить достаточно равномерное распреде
ление температуры по объему реактора. Распространенным типом ап
паратов для проведения эндотермических реакций являются трубчатые 
реакторы, похожие по своей конструкции на кожухотрубные тепло
обменники. В этих аппаратах трубное пространство представляет со
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бой собственно реактор, в котором реагенты движутся в режиме вы 
теснения, а по межтрубному пространству проходит теплоноситель, 
например топочные газы. Н а рис. 8.21 изображен трубчатый реактор 
для проведения каталитических реакций, обогреваемый топочными га
зами. Такой тип реакторов применяют, в частности, для паровой кон
версии природного газа. Аналогичную конструкцию имеет ретортная 
печь для синтеза бутадиена из этилового спирта, в которой катализа
тор вместо труб располагают в ретортах — узких каналах с прямо

угольным сечением. В таких реак
торах ширина поперечного сечения 
каналов, по которым движется реак
ционная смесь, должна быть неве
лика, чтобы получить достаточно 
равномерное распределение темпера-

Рис. 8.21. Трубчатый реактор для 
проведения эндотермической реакции

Рис. 8.22. Температурные профили в 
каналах маленького (а) и большого 
(б) диаметров при проведении эндо
термической реакции

туры по сечению. Так как в реальных реакторах гидродинамический 
режим отклоняется от режима идеального вытеснения, при котором в 
любом поперечном сечении условия выравнены, то температура в цент
ре канала отличается от температуры у стенки. На рис. 8.22 показаны 
примерные температурные профили по сечению при проведении эндо
термической реакции в трубчатом реакторе при разных диаметрах 
труб. Из рисунка видно, что в трубах большого диаметра температура 
на оси трубы существенно ниже температуры у стенки. Следовательно, 
и скорость реакции в той части реакционного потока, которая движется 
близко к оси трубы, ниже средней скорости реакции в аппарате. При 
проведении каталитических процессов можно наносить катализатор 
только на внутреннюю поверхность труб, что обеспечит примерно оди
наковую температуру по всему реактору..

Гомогенные эндотермические реакции можно также проводить в 
реакторах с интенсивным перемешиванием и поверхностью теплооб
мена, так как и в этом случае будет обеспечено равномерное распреде
ление температуры по реактору.

Экзотермические реакции проводят, как правило, либо в адиаба 
тических условиях, либо в аппаратах с отводом теплоты.
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При проведении необратимых экзотермических реакций рост тем
пературы приводит однозначно лишь к увеличению скорости процес
са. Д ля снижения энергетических затрат такие реакции выгодно про
водить в автотермическом режиме, когда требуемая температура обес
печивается исключительно за счет выделяющейся теплоты химической 
реакции без подвода энергии извне. Существуют две предельные тем
пературы (нижний и верхний температурный пределы), между кото
рыми целесообразно проводить процесс.

Нижним пределом является температура, при которой скорость 
экзотермической реакции (а следовательно, и скорость выделения теп
лоты) достаточна для обеспечения автотермического режима. Ниже 
этой температуры скорость тепловыделения меньше, чем скорость от
вода теплоты с реакционным потоком, выходящим из реактора, и 
температура в проточном адиабатическом аппарате будет падать.

Верхний температурный предел связан либо с побочными процес
сами (побочными химическими реакциями или побочными физическими 
явлениями), а также с жаропрочностью конструкционных материалов. 
Например, при проведении гетерогенных процессов обжига зернисто
го твердого материала повышение температуры выше некоторого пре
дела приводит к спеканию твердых частиц, а следовательно, к увели
чению времени их полного превращения и уменьшению производи
тельности реактора. Часто рост температуры ограничен прочностью 
конструкционных материалов и нецелесообразностью применения до
рогостоящих жаропрочных материалов.

При проведении экзотермических процессов микробиологического 
синтеза повышение температуры ограничено жизнестойкостью микро
организмов. Поэтому такие процессы целесообразно осуществлять в 
реакторах с отводом теплоты, а для того чтобы избежать локальных 
перегревов, лучше использовать реакторы, гидродинамический режим 
в которых приближается к идеальному смешению. Интенсивное пере
мешивание в таких процессах не только обеспечивает равномерное 
распределение температуры, но и интенсифицирует стадии массопере- 
дачи кислорода из газовой фазы в жидкую.

Обратимые экзотермические реакции нужно проводить в соответ
ствии с линией оптимальных температур, т. е. понижая температуру в 
аппарате по мере роста степени превращения реагентов. Такой режим 
неосуществим ни в адиабатических, ни в изотермических реакторах: 
при адиабатическом режиме рост степени превращения сопровождает
ся выделением теплоты и разогревом, а не охлаждением реакционной 
смеси; при изотермическом режиме температура остается постоянной 
и не меняется с ростом степени превращения.

Осуществить процесс строго по линии оптимальных температур 
чрезвычайно сложно. Это можно было бы сделать в реакторе с тепло
обменной поверхностью, работающем в режиме вытеснения, при усло
вии, что количество теплоты, отводимое через стенку реактора, будет 
разным на различных участках аппарата. Реагенты перед началом ре
акции следовало бы нагревать до высокой температуры, а сразу же
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после их поступления в аппарат предусмотреть отвод теплоты. Если 
реактор разбить по длине на несколько участков, то, чтобы обеспечить 
движение по линии оптимальных температур, на каждом из них коли
чество отводимой теплоты должно быть немного больше, чем количе
ство теплоты, выделяющееся в ходе реакции. При этом следует иметь 
в виду, что по мере увеличения степени превращения падает скорость 
реакции и, следовательно, уменьшается скорость тепловыделения. 
Поэтому на участках реактора, где реакция завершается, нужно от
водить меньше теплоты, чем на начальных участках.

Рис. 8.23. Реактор с теплообменной трубкой (а), температур
ный профиль по длине реактора (б) и изменение степени пре
вращения с изменением температуры ( в ) ;

1 —  реактор; 2 — теплообменная трубка; 3 — кривая изменения температуры 
по длине реактора (рабочая линия); 4 — линия оптимальных температур

Некоторым приближением к линии оптимальных температур яв
ляется проведение процесса в реакторе вытеснения, находящемся 
внутри теплообменной трубки, по которой проходит холодный реа
гент. Этот тип реактора изображен на рис. 8.23, а. Т акая конструк
ция может быть, например, применена в колоннах синтеза аммиака 
На рис. 8.23, б показан ход изменения температуры по длине реак
тора, а на рис. 8 .2 3 ,6 — характер изменения температуры сопостав
лен с изменением степени превращения реагентов.

Рабочая линия процесса, характеризующая изменение температуры 
с ростом степени превращения (кривая 3) на участке В С Р Б  близка к 
линии оптимальных температур (кривая 4). Однако указанные выше 
требования по условиям теплообмена в таком реакторе соблюдаются 
слабо. Действительно, на участке ВС  скорость тепловыделения мак
симальна, и нужно отводить много теплоты. В то же время скорость 
теплоотвода здесь мала, так как невелика движущ ая сила теплопереда
чи (АТ) .  На участке ГО теплоты выделяется сравнительно немного, 
но по наружной трубке идет холодный газ, А Т  велика и скорость теп
лоотвода выше необходимой. В какой-то степени этот недостаток мож

А О

Т
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Рис. 8.24. Реактор с двойными 
теплообменными трубками (а I 
и профиль температур в нем 
( б )

но устранить в аналогичных реакторах 
с двойными теплообменными трубками 
(рис. 8.24).

Вообще же на практике обычно счи
тают, что степень приближения к линии 
оптимальных температур удовлетвори
тельная, если для реактора выполняется 
условие

(8-63)
На графике х л (Т)  две линии, соот

ветствующие условию ы>гл =  0 , 8 ш Г Л . орг  
проходят выше и ниже линии оптималь
ных температур, образуя область опти
мальных температур (см., например, 

рис. 8.18), удовлетворяющую условию (8.63). При построении области 
оптимальных температур следует иметь в виду, что верхняя ограни
чивающая линия находится ниже равновесной кривой х л . е (Т) .  При 
выборе конструкции реактора и режима его работы стремятся к тому, 
чтобы большая часть рабочей линии процесса находилась внутри 
области оптимальных температур. Такому условию отвечают, в част
ности, рабочие линии на рис. 8.23, в и 8.24, б.

Сравнительно простым способом приближения к оптимальному 
температурному режиму является проведение процесса в многосек
ционном реакторе вытеснения, в котором каждая секция работает в 
адиабатическом режиме, и между секциями имеется промежуточное 
охлаждение (рис. 8.25, а). На рис. 8.25, б показано, как будет прохо
дить рабочая линия процесса в таком реакторе. В первой секции реак
тора процесс протекает адиабатически, причем изменения температуры 
и степени превращения связаны между собой уравнением (8.49).

Рис. 8.25. Многосекционный реактор вытеснения с промежуточным отводом теп
лоты (а) и ход процесса в нем (б):
I — линия оптимальных температур ( ^ г А ^ ^ г А .о р ^ *  2 — линии ,  отвечающие условию ¡агд — 
=0.8 и>гд 00( ; 3 — равновесная кривая; 4 — рабочая линия процесса
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Объем секции должен быть таким, чтобы на выходе из нее достига
лась степень превращения ^ А11, соответствующая пересечению адиа
баты с верхней границей области оптимальных температур. Необхо
димое значение объема (или среднего времени пребывания) можно най
ти из решения системы уравнений материального и теплового балан
сов такого реактора.

На выходе из секции /  реакционную смесь необходимо охладить 
от температуры 7 , до температуры Т 20, соответствующей нижней 
границе оптимальной области при дгА =  х д,,. Затем реакционная 
смесь попадает в адиабатическую секцию / / ,  второй теплообменник,

1
1ММСХ[

Рис. 8.26. Многосекцконный реактор вытеснения с байпасными ли
ниями ввода холодного газа между секциями (обозначения те же, 
что и на рис 8.25)

секцию I I I  и т. д. Так как скорость реакции по мере увеличения сте
пени превращения уменьшается, объем каждой последующей секции 
увеличивается.

Охлаждение реагентов между секциями адиабатического реактора 
можно вести не только за счет косвенного топлообмена, но и путем 
введения свежей холодной реакционной смеси. Такой вариант осуще
ствления процесса показан на рис. 8.26, а. В общем случае добавление 
к уже частично прореагировавшей смеси свежих реагентов изменяет 
их концентрацию и может привести к смещению равновесия. Положе
ние линии оптимальных температур зависит и от положения равновес
ной кривой, следовательно, изменение равновесного состава несколь
ко сместит и положение линии оптимальных температур. Эта ситуация 
изображена на рис. 8.26, б.

Возможным вариантом осуществления процесса по оптимальному 
температурному режиму является и применение каскада реакторов 
смешения, в каждом из которых поддерживается своя температура за 
счет введения теплообменных поверхностей. Такая реакционная сис
тема изображена на рис. 8.27, а. Задавш ись температурой Т и  а следо
вательно, и степенью превращения в первой секции х л,ц соответствую
щей верхней границе области оптимальных температур, можно рас
считать необходимый объем первой секции, рассматривая ее как реак
тор, работающий при постоянной температуре. Аналогично могут быть
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рассчитаны вторая и третья секции. Уравнение теплового баланса для 
таких реакторов позволит определить необходимую поверхность 
теплообмена и расход хладагента для поддержания в секциях тем
ператур, заданных рабочей линией процесса, изображенной на 
рис. 8.27, 6.

Д ля каждого из рассмотренных вариантов возможна дальнейшая 
оптимизация процесса — расчет оптимальных объемов секций, на
чальных температур, объемных расходов в байпасных линиях и т. д. 
При такой оптимизации стремятся получить наиболее целесообраз
ные экономические показатели процесса. Более подробно вопросы оп
тимизации, ее методы рассмотрены в специальной литературе.

х. „=о

^  'чф/

т,

Рис 8.27 Каскад реакторов идеального смешения с отводом тепло
ты в секциях каскада (а) и ход процесса в нем (б) (обозначения те 
же, что п на рис. 8 25)

Использование нестационарных режимов для проведения катали
тических реакций в оптимальных температурных условиях. В послед
ние годы исследователи, занимающиеся катализом, уделяют боль
шое внимание нестационарным каталитическим процессам. В качест
ве причин, вызывающих интерес к этим явлениям, можно назвать, во- 
первых, то, что многие каталитические процессы нестационарны по 
своей природе — под воздействием реакционной среды во времени про
исходит изменение каталитической активности. Во-вторых, оказалось, 
что в ряде случаев искусственно созданная нестационарность позволя
ет конструктивно более просто решить вопросы создания оптимальных 
технологических режимов.

Стационарный режим характеризуется постоянством во времени 
параметров процесса, в частности неизменными остаются состав и тем
пература газовой фазы в реакторе, а также концентрации всех проме
жуточных соединений на поверхности. В этом случае и скорость ката
литического процесса «стационарна», она полностью определяется со
ставом реакционной смеси в газовой фазе и температурой катализато
ра: Шг а =  Ы!га (С а, С в, Ск , С5 , ..., Т).

В нестационарных процессах состав газовой фазы и температура 
катализатора во времени изменяются. Уравнения материального и
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теплового балансов для зерна катализатора или слоя катализатора в 
целом содержат члены, включающие производные состава или темпера 
туры по времени (накопление массы или теплоты). В этом случае наб
людаемая скорость химического превращения W , определяемая из 
решений системы дифференциальных уравнений и начальных условий, 
не равна шГА [с, (т)... Т  (т)]. Чем быстрее изменяется состояние га 
зовой фазы и катализатора, тем сильнее могут отличаться друг от друга 
функции дог A и W.

Можно указать на четыре основные причины возникновения неста 
ционарности при осуществлении гетерогенно-каталитических процес
сов: 1) вынужденные внешние воздействия; 2 ) неустойчивость стаци
онарного состояния или автоколебания; 3) случайные помехи, воз
мущения; 4) изменяющиеся во времени активность и селективность 
катализатора.

Разработка моделей нестационарных процессов, а особенно расче
ты на основе этих моделей численными методами, создание систем ав
томатического управления нестационарными режимами несомненно 
намного сложнее, чем для стационарных процессов. Рассмотрим лишь 
кратко качественные результаты некоторых видов нестационарности 
в каталитических процессах.

Работа в режиме вынужденных внешних воздействий приводит к 
тому, что при одних и тех же средних значениях входных параметров 
реактора, но разных законах их изменения во времени возникают ши
рокие возможности в формировании полей концентраций, температур 
и составов поверхности катализатора. Поэтому в нестационарном ре
жиме можно добиться более благоприятных условий протекания про
цесса, чем в стационарно работающем реакторе. Например, произво
дительность и избирательность процесса в нестационарном режиме 
может оказаться значительно выше, чем в стационарном, Это отличие, 
возникающее прежде всего из-за нелинейной зависимости скорости 
реакции от состава реакционной смеси и температуры, в значительной 
мере зависит от динамических свойств поверхности катализатора. 
Эффективность нестационарного процесса зависит от закона измене
ния входных параметров — состава реакционной смеси, начальной 
температуры, нагрузки.

Рассмотрим в качестве примера способ проведения обратимой 
экзотермической реакции в адиабатическом реакторе с искусствен
но организованной нестационарностью. Нестационарность достига
ется периодическим переключением направления подачи реакцион
ной смеси в слой катализатора (рис. 8.28).

Основная идея способа заключается в том, что слой катализатора 
выполняет не только свою основную функцию — ускорение реакции, 
но также является и регенератором теплоты.

В начале процесса неподвижный слой катализатора разогревают 
до некоторой температуры, при которой экзотермическая химическая 
реакция протекает со значительной скоростью и, следовательно, с вы
сокой скоростью выделения теплоты. Затем в реактор подают реакци



онную смесь с существенно более низкой входной температурой 
(рис. 8.28, а). За  счет того, что катализатор уже разогрет, реак
ция протекает с достаточной скоростью, причем по длине слоя 
катализатора устанавливается определенный температурный про
филь, перемещающийся во времени. Постепенно температура вход
ного участка катализатора уменьшается, а выходного — остается 
достаточно высокой или растет. В некоторый момент времени про
изводят переключение направления подачи холодного реагента 
(рис. 8.28, б). Тепловой фронт начинает перемещаться в противопо
ложном направлении.

Рис. 8.28. Адиабатический каталитический реактор с периодически 
переключающимися направлениями движения реакционной смеси

Протекание реакции в нестационарном режиме при низких тем
пературах на входе в слой поддерживается за счет того, что в область 
высоких температур слоя непрерывно поступает реакционная смесь 
с непрореагировавшим исходным компонентом, который превращает
ся в этой области с выделением теплоты. Часть теплоты химической 
реакции сохраняется в реакционном объеме. Развитая поверхность 
зерен катализатора обеспечивает хороший теплообмен между разо
гретым катализатором и холодным потоком газа, что доводит темпера
туру последнего до вполне достаточной, чтобы протекала реакция.

На рис. 8.29 приведены профили температур и степеней превраще
ния по длине слоя катализатора, рассчитанные для описанного неста
ционарного реактора при протекании обратимой экзотермической ре
акции первого порядка А ^ ! ? .

Пусть до пуска реактора температура в слое катализатора одинако
ва по всей длине и равна Т 0 (кривая /). В момент времени =  0 в слой 
вводят реакционную смесь с температурой Г вх. Кривые 2 и 3 передают 
профили температуры и степеней превращения в последующие моменты 
времени т 2 и т 3. Происходит постепенное охлаждение левой части 
слоя. В момент времени т 3 изменяют направление подачи реакционной 
смеси на противоположное. С этого момента начинает охлаждаться 
правая часть слоя, ставшая уже входным участком, а область высоких 
температур перемещается влево (кривые 4 и 5). Температура на выхо
де из слоя повышается, но благодаря тепловой емкости катализатора
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0,5 1,0 и 0,5 1,0
Длина реактора, уел. ед. Длина реактора,уел.ед. 

а  Х д

________________  1,00 ■

0,75

0,5 1,0 
Длина реактора, уел. еЗ.

5

0,5 1,0 
Длина реактора, уел ед.

это происходит постепенно. Переключение направления подачи смеси 
осуществляется в момент времени тв, когда температура на выходе из 
слоя достигает значения Т „  (температуры переключения). Тепловой 
фронт опять начинает перемещаться слева направо. По достижении 
на выходе из слоя температуры Т „  опять производят переключение 
направления подачи реакционной смеси и т .д . Последующие профили

Рис. 8.29. Профили температур (а) и степени превращения (б) 
по длине слоя катализатора г, работающего в нестационарном 
режиме, в различные моменты времени:
I ~ х ,:  2 — т*: 3 — т3; 4 — х>: 5 — т8; 6 — т6

температур и степени превращения будут такими же, как кривые 4, 5 и 
6, — идущими то слева направо, то справа налево. В слое устанавли
вается периодически повторяющийся автотермический режим: коли
чество теплоты, пришедшее с реакционной смесью в течение цикла, 
плюс количество теплоты, выделенное в течение этого цикла, равно ко
личеству теплоты, отведенному из слоя с выходящей смесью.

Как видно из рис. 8.29, профили температур на выходе из слоя ка
тализатора (кривь1е 4, 5, 6) понижаются с ростом степени превращения, 
т. е. ход процесса соответствует оптимальному температурному режи
му. Соответствующим выбором температуры переключения, линейной 
скорости, размера зерна катализатора, температуры на входе можно 
добиться хорошего приближения к линии оптимальных температур и.
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Рис. 8.30. Диаграмма хА—Т для обратимой эк
зотермической реакции
/ — равновесная кривая: 2 — линия оптимальных темпе
ратур; 3 — рабочая линия осуществляемого в реакторе 
процесса с последовательно расположенными слоями 
катализатора и промежуточным отводом теплоты; 4 —  
рабочая линия процесса в одном слое катализатора 
при работе в нестационарном режиме

как следствие, получить в одном адиаба
тическом слое катализатора высокую сте
пень превращения при сохранении высо
кой производительности.

На рис. 8.30 приведена линия опти
мальных температур (кривая 2),  проведе
ние по которой экзотермической реакции 

обеспечивает максимально возмож
ную скорость. Линия 3 показывает ход процесса при традиционном 
осуществлении его в стационарном реакторе с последовательно распо
ложенными слоями катализатора и промежуточным отводом теплоты 
(ср. с рис. 8.25). Теоретический оптимальный режим требует пониже
ния температуры с ростом степени превращения, а в адиабатическом 
слое, работающем в стационарном режиме, имеет место обратная кар
тина. Кривая 4  отражает режим в одном адиабатическом слое, рабо
тающем в нестационарном режиме и обеспечивающем такую же общую 
степень превращения, как и в стационарном реакторе, работа кото
рого соответствует линии 3.

В опросы  и упраж нения для повторения  
и сам остоятел ьной  проработки

1. В чем состоят принципиальные различия в условиях теплообмена для 
изотермического и адиабатического режимов работы реактора?

2. Составьте систему уравнений материального и теплового балансов для 
изотермического реактора идеального смешения.

3. Почему нельзя найти аналитическое решение системы уравнений мате
риального и теплового балансов адиабатического реактора идеального смеше
ния, работающего в стационарном режиме, относительно температуры в реакторе 
и достигаемой в нем степени превращения?

4. Используя графическое решение системы уравнений материального и 
теплового балансов адиабатического реактора идеального смешения, проанали
зируйте возможности увеличения достигаемой в реакторе степени превращения 
в случае проведения в нем: а) необратимой экзотермической реакции; б) обра
тимой эндотермической реакции; в) обратимой экзотермической реакции.

5. Найдите графическое решение системы уравнений материального и теп
лового балансов реактора идеального смешения промежуточного типа при про
ведении в нем обратимой эндотермической реакции.

6 Составьте алгоритм и блок-схему расчета на ЭВМ изменения во времени 
температуры в периодическом реакторе идеального смешения с рубашкой обо 
грева при проведении в нем необратимой эндотермической реакции первого по
рядка.

7. Составьте алгоритм и блок-схему расчета на ЭВМ распределения степени 
превращения по длине реактора идеального вытеснения с промежуточным теп-

Темпераглура, уел. ед
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ловым режимом при проведении в нем необратимой экзотермической реакции 
первого порядка.

8. Какая величина выбирается в качестве критерия оптимизации при раз
работке оптимального температурного режима? Обоснуйте сделанный выбор.

9. Постройте линию оптимальных температур для проведения реакции А 
R, характеризующейся следующими кинетическими параметрами: kx =  7 X  

10* ехр(— 40 000/Я Г) с - 1, k2 =  1,2 ■ 105 ехр (—52 ООО I RT)  с - 1.
10. Как можно построить рабочую линию проведения обратимой экзотерми

ческой реакции в последовательно соединенных адиабатических реакторах вы
теснения с промежуточным теплоотводом?

11. В чем достоинства и недостатки использования нестационарных режимов 
для осуществления обратимых экзотермических реакций в приближении к ли
нии оптимальных температур?

Глава 9

Гетерогенные процессы

Большинство химических реакций, используемых в химико-техноло- 
гических процессах, протекает с участием веществ, находящихся в 
разных фазах. В зависимости от того, в каких фазах находятся участ
ники реакции, классифицируют различные двухфазные и трехфазные 
системы. Несмотря на специфические различия между ними, все они 
объединены одним общим признаком: прежде чем произойдет химиче
ская реакция, должен осуществиться перенос реагентов из ядра по
тока одной фазы к поверхности раздела фаз или в объем другой фазы.

§ 1. Общие особенности гетерогенных процессов

Д ля гомогенных реакций, в частности для реакций в жидкой фазе, 
диффузионные процессы переноса вещества из одной точки реакцион
ного пространства в другую, особенно при больших размерах реактора, 
также играют определенную роль, но обычно они протекают с доста
точно большой скоростью и не влияют существенно на скорость хими
ческого взаимодействия. Д ля гетерогенных процессов учет скорости 
переноса вещества от фазы к фазе значительно более важен в силу за 
трудненности этой стадии. Зачастую скорость гетерогенного процесса 
определяется не скоростью химической реакции, а именно скоростью 
процессов переноса.

Гетерогенные процессы протекают, как правило, на поверхности 
раздела фаз. При этом гетерогенными могут быть и такие процессы, 
в которых все исходные реагенты и продукты реакции находятся в од
ной фазе. Так, например, синтез аммиака из газообразных азота и во
дорода протекает на поверхности железа (твердого катализатора, в ос
нове которого металлическое железо), поэтому этот процесс является 
также гетерогенным.

Характерной чертой любого гетерогенного процесса является его 
многостадийность — обязательное наличие наряду с одной или не
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сколькими чисто химическими стадиями (т. е. одной или несколькими 
химическими реакциями) стадий, которые можно было бы назвать 
физическими (в том смысле, что при их протекании не происходит хи
мических превращений). Последние связаны с переносом вещества от 
одной фазы к другой, причем концентрация вещества в разных фазах 
(или же в ядре фазы и на поверхности раздела) различна. Разность кон
центраций является движущей силой этих процессов переноса (диф
фузионных).

При протекании гетерогенных процессов собственно химическая 
стадия может представлять собой как гетерогенную, так и гомогенную 
химическую реакцию. Например, гетерогенным будет взаимодейст
вие кислорода с сульфидами металлов при обжиге различных сульфид
ных руд. Однако реакция окисления молекулярным кислородом жид
ких углеводородов протекает как гомогенная, хотя реагенты и нахо
дятся в разных фазах, так как в химическую реакцию вступает не 
газообразный, а растворенный кислород. Гетерогенной в этом случае 
будет не химическая реакция, а предшествующая ей диффузионная 
стадия растворения кислорода.

В зависимости от того, одну или несколько фаз образуют исходные 
реагенты и продукты реакции, иногда химические процессы делят на 
гомофазные и гетерофазные.

Г о м о ф а з н ы м и  называют процессы, в которых исходные ре
агенты, стабильные промежуточные вещества и продукты реакции на
ходятся в пределах одной фазы.

Г е т е р о ф а з н ы м и  называют процессы, в которых исходные 
реагенты, стабильные промежуточные вещества и продукты реакции об
разуют более чем одну фазу.

Понятия «гомогенная» и «гетерогенная» реакции не совпадают с по
нятиями «гомофазный» и «гетерофазный» процессы. Гомогенность и 
гетерогенность реакции отражают в определенной степени ее меха
низм: протекает ли реакция в объеме какой-то одной фазы или на 
поверхности раздела фаз. Гомофазность и гетерофазность процесса 
позволяют лишь судить о фазовом составе участников реакции.

Например, нейтрализация кислоты щелочью — это гомофазный 
гомогенный процесс. Рассмотренный выше синтез аммиака — это 
гомофазный гетерогенный процесс. Окисление углеводородов в жид
кой фазе газообразным кислородом представляет собой гетерофазный 
процесс, но протекающая химическая реакция является гомогенной. 
Гашение извести

С а0  +  Н 20  С а (О Н )2

при котором все три участника реакции образуют отдельные фазы, а 
реакция идет на границе раздела воды и оксида кальция, является 
гетерофазным гетерогенным процессом.

Итак, гетерогенные процессы многостадийны. В общем случае ско
рости отдельных стадий, составляющих гетерогенный процесс, могут 
существенно различаться и по-разному зависеть от изменения пара
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метров технологического режима. Например, такой фактор, как тем
пература, неодинаково влияет на скорости химической реакции и пере
носа веществ за счет диффузии.

Если сложный процесс состоит из параллельных стадий, то его 
скорость равна сумме скоростей этих стадий:

гг>2= V  ш,-. (9 .1 )
I — 1

Взаимосвязь между скоростями отдельных стадий и общей скоро
стью процесса, состоящего из нескольких последовательных стадий, 
различна для нестационарного и стационарного режимов протекания 
этого процесса.

Скорости последовательных стадий в нестационарном режиме раз
личаются между собой, а скорость процесса в целом равна скорости 
самой медленной стадии.

В стационарном режиме скорости отдельных последовательных 
стадий «подстраиваются» под скорость самой затрудненной стадии: 
они равны между собой и равны общей скорости процесса:

. . . — и»!— . . .  = а |2. (9 .2 )

В различных моделях гетерогенные процессы рассматриваются как 
состоящие из последовательных или последовательных и параллель
ных стадий.

Под скоростью гетерогенного химического процесса будем пони
мать в соответствии с определением (см. гл. 3) количество одного 
из реагентов или продуктов реакции, которое прореагирует или об
разуется в единицу времени на единице поверхности раздела фаз. 
Скорость гетерогенного процесса по компоненту 3 определяется урав
нением

! 1
^ = ± у — , (9 .3 )

где 5  — реакционная поверхность; / — стехиометрический коэффи
циент реагента (или продукта) Л.

Чтобы можно было сравнивать скорости отдельных стадий гетеро
генного процесса и всего процесса в целом, все они должны быть 
выражены одинаково. Следовательно, скорость химической стадии 
№г ] будем определять в соответствии с выражением (9.3) и скорость 
диффузионных стадий также будем определять как количество 
вещества Л, перенесенное в единицу времени через единицу поверхно
сти раздела фаз.

Иногда скорость гетерогенной химической реакции определяют 
количеством вещества, вступившего в реакцию или образовавшегося 
в результате реакции в единицу времени (т. е. как с^д/сН). Это опреде
ление совпадает с понятием производительности (см. гл. 1). Произво
дительность реактора тем выше, чем больше размер реакционного про
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странства; в данном случае она пропорциональна поверхности раздела 
фаз.

Д ля описания скорости гетерогенного процесса будем использо
вать лишь уравнение (9.3) (иногда такую скорость называют удель
ной скоростью). При этом скорость не зависит от размеров общей по
верхности раздела фаз.

Так как конечный результат любого химико-технологического про
цесса — это образование продукта в результате химического превра
щения, то скорость гетерогенного процесса в любом случае не может 
быть выше скорости химической реакции. Действительно, как бы бы
стро ни осуществлялся перенос вещества от одной фазы к другой, сам 
по себе этот перенос еще не приводит к образованию продукта.

Однако скорость гетерогенного процесса не может быть больше и 
скорости диффузионного переноса вещества, так как он предшествует 
химической реакции.

При анализе гетерогенных процессов выделяют две крайние, прин
ципиально различающиеся ситуации. В первом случае может оказать
ся, что скорость химической реакции велика и превышает скорость диф
фузионных стадий.  Тогда для увеличения производительности и ин
тенсификации процесса нужно стремиться к устранению тормозящего 
влияния диффузионных стадий. Этот случай соответствует диффузи
онной области протекания гетерогенного процесса.

Д ругая ситуация характеризуется тем, что скорость химической 
реакции при  данном режиме осуществления процесса мала по сравне
нию со скоростью диффузионных стадий.  Интенсификация гетероген
ного процесса в целом может быть достигнута при таком изменении 
технологического режима, которое приведет к интенсификации хими
ческой стадии. Такие гетерогенные процессы принято называть про
цессами, протекающими в к и н е т и ч е с к о й  о б л а с т и .

§ 2. Диффузионные стадии гетерогенных процессов

В результате протекания гетерогенной химической реакции в разных 
точках реакционного пространства устанавливаются различные кон
центрации реагирующих веществ и продуктов реакции. Например, 
при взаимодействии газообразного реагента А с твердым реагентом В 
концентрация вещества А у поверхности реагента В будет в общем слу
чае меньше, чем в ядре газового потока, обтекающего твердую части- 
ДУ-

Градиент концентраций реагента А является причиной возникно
вения диффузии — самопроизвольного процесса переноса вещества 
в результате беспорядочного движения молекул до установления рав
новесного распределения концентраций. Хаотическое тепловое дви
жение частиц вещества вызывает упорядоченный направленный пере
нос его в области, где возникают градиенты концентрации или где 
распределение концентраций отличается от равновесного
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При рассмотрении гетерогенных процессов важно знать, какова 
скорость диффузионных стадий, предшествующих химической ре
акции, не будут ли диффузионные процессы тормозить химическое 
взаимодействие.

Скорость диффузии зависит от плотности и вязкости среды, темпе
ратуры, природы диффундирующих частиц, воздействия внешних сил 
и т. д. Закономерности диффузионных процессов описываются зако
нами Фика.

Согласно первому закону Фика количество вещества А, перене
сенного за счет диффузии в единицу времени через поверхность 5 , 
перпендикулярную направлению переноса, пропорционально градиен
ту концентрации этого вещества в данный момент времени т:

1 <*яа  / дсА \
— — .----- — = Ы  ---- --  . (9 .4 )

аЯ ёт \ дг ) т

Коэффициент пропорциональности О называется к о э ф ф и 
ц и е н т о м  м о л е к у л я р н о й  д и ф ф у з и и ;  его единицы 
измерения (длина) 2-(время)“ 1, например см2 /с.

В общем случае концентрация меняется как в пространстве, так и 
во времени. Изменение концентрации вещества А во времени в резуль
тате молекулярной диффузии описывается вторым законом Фика

д2 сд Эе«
В  ■ А =  (9 .5 )

дг- от

или для диффузии в трехмерном пространстве

дсА /  д2 с д д2 сд д2 с 4

дт

1 д2 с ,  дг Сд д2 сА \  
=  1>У2са = 0  - 5 _  +  _  +  _ | . (9 .6 )

Заменим в уравнении (9.4) градиент концентрации на отношение 
конечных приращений:

1 с1лд дсА Ас,
аь =  — ------•------— = В -------------------------- , (9 7)

а З  дт дг Дг

где АСА — изменение концентрации на расстоянии Дг — б — толщи
ны слоя, через который проходит диффузионный поток.

Тогда

ш( 1 ~ Р Д с А ,  ( 9  -8)

где Р — коэффициент пропорциональности (коэффициент массоот- 
дачи),

о  о
Р = _7 "  =  'Т -  <9-9>Дг о
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При протекании гетерогенного процесса у поверхности разде
ла фаз происходит расходование исходных реагентов и образование 
продуктов реакции. Д ля стационарного протекания процесса необхо
димо непрерывное пополнение убыли реагентов у реакционной по
верхности и удаление от нее образующихся продуктов. Перенос осу
ществляется за счет диффузии при наличии перепада концентраций' 
Чем быстрее идет реакция, тем выше должна быть и скорость диффу
зии, иначе химическая реакция будет тормозиться диффузионными 
процессами.

Можно считать, что перепад концентраций возникает в диффузион
ном подслое, находящемся у поверхности раздела фаз. Внутри этого 
диффузионного подслоя перенос вещества осуществляется исключи
тельно за счет молекулярной диффузии. Чем меньше толщина подслоя 
б, тем больше в соответствии с уравнением (9.9) коэффициент массоот- 
дачи.

Коэффициент молекулярной диффузии £> (коэффициент пропорцио
нальности в уравнениях скорости диффузии) является функцией моле
кулярных свойств того вещества, которое диффундирует, и того ве
щества, в котором происходит диффузия первого. Он слабо возраста
ет с ростом температуры (~ Т - ь - Т 3/2) и уменьшается с ростом давления. 
Чаще всего коэффициент О  определяют по опытным данным, а также 
по эмпирическим или полуэмпирическим зависимостям.

§ 3. Гетерогенные некаталитические процессы 
в системе «газ —  твердое вещество»

Гетерогенные процессы в системе «газ — твердое вещество» — рас
пространенный вид промышленных химико-технологических процес
сов. Это процессы обжига различных руд, получения цементного 
клинкера, поглощения сероводорода оксидом цинка и др. Д аж е вну
три этой группы можно различить определенные разновидности гете
рогенных процессов. Наиболее общим случаем является гетерогенная 
реакция, в которой и среди реагентов, и среди продуктов есть и газо
образные, и твердые вещества:

аА (г) +  6В (т) гИ (т)

К такому типу реакций относится, например, процесс обжига железно
го (серного) колчедана:

1Ю2-|-4Ре52 8 5 0 2^ 2 Р е 20 3

Возможны также реакции, в которых отсутствует или газообразный 
реагент, или твердый продукт и т. п. Например:

аА (г )+ 6 В  (т) гИ (г)

<02 +  С -► С 02)
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Кинетические модели гетерогенных процессов 
■ системе «газ —  твердое вещество»

Существует ряд кинетических моделей, несколько упрощающих при
роду гетерогенных процессов, но позволяющих описать их с помощью 
сравнительно простых уравнений. Наиболее распространенными среди 
них являются модель с фронтальным перемещением зоны реакции (мо
дель с непрореагировавшим ядром) и квазигомогенная модель. Рас
смотрим, в чем отличие этих моделей, на примере гетерогенной реак
ции
а А (г) — ЬВ (т ) ->■ гй (г) «Б (т)

при протекании которой внешние размеры твердой частицы не ме
няются.

К в а з и г о м о г е н н а я  м о д е  л ь предполагает, что гетеро
генный процесс протекает одновременно в любой точке объема твердой 
частицы. Это возможно, если газообразный реагент может достаточно 
свободно проникнуть внутрь твердой фазы, т. е. если частица твердого 
вещества пронизана большим числом пор, а химическая реакция, про
текающая на поверхности этих пор, достаточно медленная. На 
рис. 9.1 схематично показано, как изменяется по объему твердой фазы

Рис. 9.1. Схематическое изображение твердой частицы в ходе 
гетерогенного процесса, описываемого квазигомогенной моде
лью:
а  — до реакции; 6  —  в промежуточный момент реакции; в — почти 
полностью превращенная частица

в разные моменты времени от начала реакции концентрация твердого 
реагента В, если гетерогенный процесс протекает в соответствии с 
квазигомогенной моделью.

Более распространенной является м о д е л ь  с ф р о н т а л ь 
н ы м  п е р е м е щ е н и е м  з о н ы  р е а к ц и и .  Согласно этой 
модели химическая реакция сначала протекает на внешней поверхно
сти частицы, и до тех пор, пока внешний слой твердого реагента пол
ностью не превратится в соответствующие твердые или газообразные 
продукты реакции, более глубинные слои в реакцию не вступают. По-
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Рис. 9.2. Профиль изменения концентрации твердого реа
гента В по мере протекания гетерогенного процесса, описы
ваемого моделью с фронтальным перемещением зоны реак
ции:
а — до реакции: б — в промежуточный момент реакции; в — почти 
полностью превращенная частица

степенно зона химической реакции продвигается внутрь, оставляя за 
собой твердый продукт реакции и инертную часть исходного твердого

реагента (золу). В произвольный момент вре
мени твердая частица представляет собой 
внутреннее ядро, окруженное внешней оболоч
кой. Ядро состоит из непрореагировавшего 
реагента (поэтому эту модель называют иногда 
м о д е л ь ю  с н е п р о р е а г и р о в а в 
ш и м  я д р о  м). Окружающая его оболоч
ка состоит из твердого продукта и инерт
ных веществ. Схема развития гетерогенного 
процесса по этой модели показана на рис. 9.2.

Рассмотрим более детально особенности 
гетерогенного процесса, описываемого мо
делью с фронтальным перемещением зоны 
реакции. Объектом рассмотрения будет оди
ночная твердая частица с неизменяющимися 
во времени внешними размерами, обтекаемая 
потоком газообразного реагента А. Об отдель
ных этапах процесса будем судить по концен
трации реагента А в разных точках прост
ранства (рис. 9.3).

Гетерогенный процесс, описываемый мо
делью с фронтальным перемещением зоны 
реакции, можно разделить на пять основных 
стадий.

1. Внешняя диффузия — подвод реагента 
А к поверхности твердой частицы через слой 
газа, обедненный этим компонентом.

Рис. 9.3. Профиль изме
нения концентрации га
зообразного реагента при 
взаимодействии с твер
дой частицей (модель с 
фронтальным переме
щением зоны реакции):
I пограничная газовая 
пленка с концентрацией реа
гента А ниже, чем в газо
вом потоке; 2 — слой твер
дых продуктов реакции 
(слой золы); 3 — ядро не- 
ирореагировавшего реаген
та В
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2. Внутренняя диффузия — проникновение газообразного реагента 
через поры твердого продукта реакции к ядру твердого реагента.

3. Химическая реакция на поверхности непрореагировавшего яд-

4. Внутренняя диффузия газообразных продуктов через слой твер
дых продуктов.

5. Внешняя диффузия газообразных продуктов в ядро газового по
тока .

Стадии 4-ю и 5-ю в ряде случаев из рассмотрения можно исключить, 
в частности, тогда, когда протекающая химическая реакция является 
необратимой.

Основные стадии процесса, описы ваем ого м оделью  
с ф ронтальным перем ещ ением зоны реакции

Внешняя диффузия. В результате протекания химической реакции 

аА (г) -f&B (т) Продукты

концентрация газообразного реагента А у поверхности твердой части
цы ниже, чем в ядре газового потока. Нельзя точно установить прост
ранственное расположение границы, на которой начинается снижение 
концентрации газообразного реагента, так как при постоянном обте
кании частицы газообразным потоком могут происходить колебания 
этой границы. Однако условно можно принять, что граница проходит 
на некотором расстоянии б от поверхности твердой частицы. Тогда 
можно условно зафиксировать поверхностную газовую пленку 
толщиной б, характеризующуюся тем. что за ее пределами концентра
ция газообразного реагента постоянна и равна c A,g (индекс «g» — 
gas), а внутри пленки с д уменьшается от с А до концентрации на по
верхности твердой частицы c A, s (индекс «s» — от англ. surface — 
поверхность).

Перенос вещества А из ядра газового потока к поверхности через 
пограничную газовую пленку осуществляется как за счет молекуляр
ной диффузии, механизм которой рассмотрен выше, так и за счет движе
ния с газовой средой в направлении, совпадающем с направлением по
тока, т. е. за счет конвективного переноса. Суммарный перенос веще
ства за счет молекулярной диффузии и конвективного переноса назы
вается к о н в е к т и в н о й  д и ф ф у з и е й .

Процесс конвективной диффузии может быть описан дифференци
альным уравнением

ра.

дт
(9.10)
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или в более краткой записи:

— иогаЛс. - 4 =  ------- ,
А л дт

дсА
(9.11)

где и х, и у, иг — линейные скорости потока в направлении осей х ,  у ,  г  
соответственно.

Так как в этом уравнении переменными величинами являются и кон
центрация газообразного реагента, и линейная скорость потока, то 
решать его нужно совместно с дифференциальными уравнениями гид
родинамики. В результате получается система дифференциальных 
уравнений, не имеющая аналитического решения.

Обычно для определения скорости конвективной диффузии поль
зуются уравнением

где — скорость конвективной диффузии, т. е. количество газооб
разного реагента А, перенесенное за счет конвективной диффузии че
рез единицу поверхности в единицу времени; Р — коэффициент мас- 
соотдачи, зависящий от гидродинамики потока.

Принимают, что у поверхности твердой частицы существует непод
вижный диффузионный подслой толщиной б,, внутри которого перенос 
вещества осуществляется исключительно за счет молекулярной диф
фузии. Скорость внешней диффузии (конвективной) через реальную 
газовую пленку толщиной б можно приравнять тогда скорости молеку
лярной диффузии через диффузионный подслой толщиной б,. В соот
ветствии с уравнением (9.9) коэффициент массоотдачи равен

Р =  0 / 6 Д. (9 .131

гда И  — коэффициент молекулярной диффузии.
Повысить скорость внеипи-й диффузии можно, либо увеличивая 

движущую силу, которая равна разности концентраций с Л,^ и с А,5, 
либо увеличивая коэффициент массоотдачи.

Д ля увеличения р нужно: 1) если это возможно, увеличить коэф
фициент молекулярной диффузии £); 2) уменьшить толщину газовой 
пленки б,.

К ак было показано выше, коэффициент молекулярной диффузии 
определяется в основном молекулярной природой веществ, участвую
щих в процессе диффузии, а также слабо зависит от температуры и дав
ления.

Так, например, коэффициент молекулярной диффузии реагентов 
в газовую пленку при росте температуры с 700 до 800 К увеличивается 
лишь в (800/700)1,3 =  1,22 раза. Таким образом, рост температуры 
проведения процесса не может служить надежным способом интенси
фикации внешней диффузии.

' дт ^(сл .е сА в),
1 йя.л

( 9 . 1 2 )
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Значительно больший эффект может быть достигнут за счет умень
шения толщины пленки б,. Хотя в рамках принятой модели нельзя 
точно сказать, чему численно равно б,, можно с уверенностью утверж
дать, что все способы уменьшения толщины пленки приведут к 
увеличению коэффициента массоотдачи. Такими способами являются 
увеличение линейной скорости газового потока, обтекающего твердую 
частицу, приводящее к срыванию пленки; проведение процесса при 
интенсивном перемешивании частиц твердой фазы, например примене
ние аппаратов с исевдоожиженным слоем твердой фазы.

Внутренняя диффузия. Если в результате гетерогенного взаимо
действия газообразного и твердого реагентов наряду с газообразными 
образуются и твердые продукты реакции, то стадией, предшествую
щей собственно химической реакции и следующей за внешней диффу
зией, будет стадия внутренней диффузии проникновения газооб
разного реагента через слой твердых продуктов реакции к поверхно
сти ядра, на которой осуществляется химическое взаимодействие.

Скорость внутренней диффузии равна

I d dc^
=  (914) 

где D ,ф — эффективный коэффициент диффузии, учитывающий пори
стость твердого вещества, извилистость пор и т. д.

Так как слой твердых продуктов реакции представляет определен
ное сопротивление переносу реагента А из пограничной газовой плен
ки к поверхности ядра, то концентрация этого реагента по мере движе
ния к поверхности ядра будет уменьшаться от c A,s на внешней поверх
ности твердой частицы до г А,с (индекс «с» от англ. core — ядро) на 
поверхности ядра (см. рис. 9.3).

Если толщина слоя золы невелика, то можно условно считать, что

d c A Л с .А СА.$ СА ,с

d г Ar R — г ( 9 . 1 5 )

где — внешний радиус твердой частицы — постоянная величина в 
в рамках рассматриваемого случая частицы с неизменяющимися внеш
ними размерами; г  — радиус ядра, уменьшающийся по мере протека
ния процесса.

Тогда скорость внутренней диффузии можно представить в виде 
уравнения

1 (1п а  О аф
(СА . в - ‘ А .с ) ,  0 . 1 6 )

т.е. по своей структуре уравнение скорости внутренней диффузии анало
гично уравнению скорости внешней диффузии: произведение разности 
концентраций на коэффициент массоотдачи |3' =  Оэф/Дг. Увеличение 
скорости внутреннедиффузионной стадии возможно в основном за счет
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увеличения коэффициента массоотдачи (У. Существенно увеличить 
коэффициент диффузии, как это было показано, достаточно сложно. 
Следовательно, нужно идти по пути уменьшения толщины слоя твер
дых продуктов реакции, равной /? — г. Максимальная толщина этого 
слоя равна Я  (при г  =  0) — внешнему радиусу твердой частицы. Умень
шение размеров твердой частицы (измельчение) автоматически приво
дит и к уменьшению толщины слоя твердых продуктов, т. е. к увели
чению коэффициента массоотдачи Р '. Таким образом, измельчение твер
дых частиц — основной путь интенсификации внутренней диффузии.

Поверхностная химическая реакция. Главной стадией гетеро
генного химического процесса является поверхностная реакция, в ре
зультате которой и происходят все те изменения, которые составляют 
природу гетерогенного процесса.

Если химическая реакция необратима (а это распространенный 
класс химических реакций, например реакции горения твердых тел), 
то концентрация газообразного реагента на поверхности ядра умень
шится от концентрации с А, с, достигнутой после стадии внутренней 
диффузии, до нуля, т. е. до его полного расходования.

Скорость поверхностной реакции может быть описана законами 
химической кинетики

АпА

и Б с!т =  * » С д .  с  ( 9 - 1 7 )

где ка константа скорости поверхностной химической реакции; п 
порядок реакции.

При проведении количественных расчетов следует иметь в виду, что 
так как скорость поверхностной реакции измеряется как количество 
вещества, расходуемого в единицу времени на единице реакционной 
поверхности, например кмоль/(м2> ч), то это отразится на единицах 
измерения константы скорости

I А ,с ]

Например, для реакции первого порядка

кмоль/(м2-ч)
I *з] = -------------------- ~-------=  м/ цКМОЛЬ/М’*

в отличие от единиц константы скорости реакции, протекающей в объ
еме ([к] =  ч-1).

Скорость химической стадии может быть, как и в случае предыду
щих стадий, увеличена либо за счет роста концентрации газообраз
ного реагента с А е (для этого нужно, очевидно, увеличивать концент
рацию с А,ё в потоке, обтекающем частицу), либо же главным обра
зом за счет роста константы скорости химической реакции к $. Так как 
в соответствии с уравнением Аррениуса константа скорости химиче
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ской реакции с ростом температуры увеличивается по экспоненци
альной зависимости, то основной путь интенсификации гетерогенного 
процесса, протекающего в кинетической области, — повышение тем
пературы.

Константа скорости гетерогенного процесса.
Лимитирую щ ая стадия

Приведенные уравнения (9.12), (9.16) и (9.17) позволяют рассчитать 
скорости отдельных стадий гетерогенного процесса. Однако эти ста
дии протекают не изолированно, а во взаимодействии друг с другом. 
Поэтому для расчета скорости гетерогенного процесса нужно иметь 
уравнение, которое учитывает особенности всех стадий.

Было бы удобно выразить скорость гетерогенного процесса по ан а
логии с законом действующих масс как произведение некоторой кон
станты скорости К  на концентрацию газообразного реагента в газовом 
потоке с а ,й:

“ А — ^ са ,й - ( 9 . 1 8 1

Это оказывается вполне выполнимым для стационарных усло
вий проведения гетерогенного процесса, включающего реакцию пер
вого порядка. При этом используется условие (9.2) о равенстве скоро
стей последовательных стадий в стационарном режиме.

Выпишем уравнения скоростей отдельных стадий:

Представим уравнения (9.19) — (9.21) таким образом, чтобы в пра
вой части уравнений остались только концентрации реагентов, а за 
тем почленно сложим их с учетом того, что в стационарных условиях

( 9 . 1 9 )

( 9 . 2 0 )

даг А = А с А , о ( 9 . 2 1 )



Получаем
1

р 1 р' 1 к,

Таким образом, скорость гетерогенного процесса представлена в 
виде произведения константы скорости гетерогенного процесса К  на 
концентрацию реагента А в газовой фазе с

Проанализируем структуру константы скорости гетерогенного 
процесса К- В знаменателе дроби стоит сумма величин, обратных ко
эффициентам интенсивности отдельных стадий. По аналогии с коэффи
циентом теплопередачи в теории теплопереноса эту сумму можно рас
сматривать как сумму сопротивлений на отдельных стадиях гетероген
ного процесса.

Возможны ситуации, когда сопротивление одной из стадий су
щественно превышает сопротивление двух других стадий, т. е. одна 
стадия затруднена по сравнению с другими. Тогда константа скорости 
гетерогенного процесса с достаточно хорошим приближением будет 
равна коэффициенту интенсивности данной стадии. Например, если 
1 /р »  1 /р ' и 1 /р »  1/кв, то К  «  р, а
и>А =  £ да (9 .23)

т. е. скорость процесса определяется скоростью конвективной диффу
зии газообразного реагента А через пограничную газовую пленку. 
Уравнение (9.23) может быть получено из уравнения скорости конвек
тивной диффузии (9.19) при с д, 8 =  0. Действительно, если сопротивле
ние со стороны внешней диффузии существенно превышает сопротив
ление со стороны внутренней диффузии, а поверхностная химическая 
реакция протекает с высокой скоростью, то практически наблюдаемая 
концентрация с А, 8 реагента А на поверхности твердой частицы будет 
равна нулю, так как все молекулы реагента А, преодолев значитель
ное внешнедиффузионное сопротивление и далее уже не встречая со
противления, пройдут через слой твердых продуктов и практически 
мгновенно вступят в реакцию. Таким образом, на этой стадии происхо
дит максимальное изменение концентрации газообразного реагента.

Если такая затрудненная стадия существует, ее называют л и- 
м и т и р у ю щ е й .  Лимитирующая стадия определяет скорость гете
рогенного процесса в целом, поэтому ее называют также скорость- 
определяющей стадией.

Расчетные зависимости м еж ду врем енем протекания 
гетерогенной реакции и степенью превращ ения твердого  реагента

Рассмотрим взаимодействие одиночной твердой частицы реагента В 
с обтекающим ее потоком газообразного реагента А по реакции
аА (г )-г^ В  (т) гИ (г ) вБ (т)
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Примем, что твердая частица имеет сферическую форму и во время 
протекания гетерогенного процесса внешние размеры частицы не 
меняются. Пусть радиус частицы равен R ,  радиус ядра — г.

Д ля установления зависимости между дгв и т необходимо знать, 
какова скорость процесса и какими факторами она определяется. Если 
гетерогенный процесс лимитируется одной из последовательных ста
дий, то скорость всего процесса равна скорости этой стадии. Тогда вы
вод зависимости хв (т) существенно упро
щается.

Рассмотрим случаи лимитирования про
цесса со стороны внешней диффузии, внут
ренней диффузии и химической реакции.

Процесс лимитируется внешней диффу
зией. Основное сопротивление сосредоточено 
на стадии проникновения газообразного реа
гента А через пограничную газовую пленку, 
обедненную этим реагентом. Скорость гете
рогенного процесса, равная в этом случае 
скорости конвективной диффузии, опреде
ляется уравнением

1 dn .\
w a  = ® k A  =  =  ß  _ C a -s ) - < 9 ' 2 4 )

На рис. 9.4 изображен профиль измене
ния концентрации газообразного реагента, 
отвечающий протеканию процесса во внеш
недиффузионной области. Так как при этом 
стадии, следующие за диффузией реагента А через пограничную га
зовую пленку, не оказывают сопротивления дальнейшему проникно
вению А через слой твердых продуктов реакции и взаимодействию с 
ядром реагента В, то можно принять, что концентрация с л , s реаген
та А на поверхности твердой частицы равна нулю.

С учетом этого уравнение (9.24) упрощается:

1 d n A

• А — 5 - - — < » ■ » >

Скорость гетерогенной реакции можно выразить как через измене
ние во времени количества газообразного реагента А, так и через из
менение количества твердого реагента В:

1 1 d n B

“’л =  «’в =  - - р Т - ~ !=РсА.«- <9-26)

Количество реагента В в твердой частице можно представить как 
произведение объема ядра Кв на молярно-объемную плотность рв 
(это, по сути, молярная концентрация реагента В в кмоль/м3): пв =

Рис. 9.4. Профиль изме
нения концентрации га
зообразного реагента, 
при лимитировании гете
рогенного процесса внеш
ней диффузией
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1 в!>в- Так как твердая частица имеет сферическую форму, то Ув -
- 4 з л  г*. Т огда

(1пв  — (1 ( У в  р в ) =  0 (4,  З л л 3 р в ) =  4 я р в  г°- А г . ( 9 . 2 7 )

Поверхность 5 , к которой отнесена скорость внешней диффузии, — 
это внешняя поверхность твердой частицы с радиусом # :
5  =  4 л / ? 2 . ( 9 . 2 8 )

Подставляя с1лв из уравнения (9.27) и 5  из уравнения (9.28) в урав
нение (9.26), получим

“ " ¿ Г  4лрв г2 1 7  =  РсА.е- (9-29.

Решим дифференциальное уравнение (9.29) при начальном усло
вии г - - Я,  если т — 0 :
Т г

\ с)т — Рв------- 1 г2 Аг\ 

ь ь^ « 2 г
Рв , /?3 г3 \ Р в /?3 / гя \

брсА>е/?2 1 з з /  злрСд е /?2 1 дз у

Отношение г3, / ? 3 можно заменить на отношение объема ядра к объ- 
ему всей твердой частицы ( V в К0 =  г3 /?3), и умножив числитель и зна
менатель на рв , получим

1—  ( 9 . 3 0 )
'  °  ' " о  Р в  " в . 0 В ’

где У0 — полный объем твердой частицы неменяющихся размеров. 
С учетом (9.30)

Р в  ^  Р в  Я

Щ с А в  '• С Л'в ) ] -  щ с ^  л'в- (9-31»

При хъ - 1 (весь реагент В прореагировал) уравнение (9.31) по
зволит определить время полного превращения твердой частицы т п, 
если гетерогенный процесс лимитируется внешней диффузией:

Рв ^
Т п = ^ ^ -----• (9- 321Щс.к.е

Следовательно, для внешнедиффузионной области протекания ге 
терогенного процесса зависимость между т и хв  имеет линейный харак
тер:
т  =  т п А-в . ( 9 . 3 3 )

При проведении гетерогенной реакции в промышленном реакторе 
можно условно рассматривать каждую твердую частицу как самосто
ятельный микрореактор. Д ля увеличения производительности реак
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тора нужно стремиться к уменьшению времени полного превращения 
твердой частицы тп. При протекании гетерогенного процесса во внеш
недиффузионной области это возможно за счет уменьшения радиуса 
частицы и увеличения концентрации газообразного реагента с А>8, 
а также за счет увеличения коэффициента массоотдачи. Последнее 
возможно, как это указывалось выше, при увеличении линейной ско
рости газа и турбулизации потока.

Процесс лимитируется внутренней диффузией. Если гетероген
ный процесс лимитируется внутренней диффузией, то на этой стадии 
сосредоточено основное сопротивление и, как 
следствие, концентрация газообразного реа
гента меняется от с А,8 до нуля на простран
стве от внешней оболочки частицы до ядра 
(рис. 9.5).

Скорость гетерогенного процесса в этом 
случае может быть приравнена к скорости 
диффузии через пористый слой твердых про
дуктов:

1 _|____| с!пв с1сА

аБ  с!т 5  Ь ёт с\г
(9 .3 4 )

Поверхность 5 , к которой отнесена ско
рость гетерогенного процесса при лимитиро
вании его внутренней диффузией, — это по
верхность ядра с радиусом г при сферической 
форме частицы:
5  =  4 л  г - .  ( 9 . 3 5 )

Исходя из физических соображений, можно несколько упростить 
математический аппарат решения уравнения (9.34), приняв допуще
ние о квазистационарности условий диффузии вещества А по отноше
нию к перемещению границы ядра реагента В к центру частицы.

Одновременно с диффузией реагента А от периферии частицы к по
верхности непрореагировавшего ядра происходит и перемещение гра
ницы ядра к центру частицы.

Примем на первом этапе интегрирования, что скорость изменения
с1« в с)Кв

размеров ядра (она определяется производной ~  — р в  ) посто
янна (квазистационарна) по отношению к скорости диффузии газа, оп
ределяемой градиентом концентрации Ас х Аг. Тогда уравнение (9.34) 
с учетом уравнения (9.35) можно записать так:

г еА,е = 0

~  1 ~ =  I 6°А ’ (9'36)
К сА,5~сА,ё

Рис 9.5. Профиль изме
нения концентрации га
зообразного реагента 
при лимитировании гете
рогенного процесса внут
ренней диффузией
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откуда 
<*«в / 1 ' 1 \

~ 7 Г [ Т - т ) = - 4 л О Ь е ^ -  ( 9 3 7 )

На втором этапе интегрирования будем считать, что размеры ядра 
меняются. Так как в соответствии с уравнением (9.27) (1яв =  
-4 л г2рвс1/', то уравнение (9.37) примет вид

~ 4л' грв-^7 ( т ~ ^ " ) = 4яШсА-г- (938)

Проинтегрируем уравнение (9.38) по времени от т =  0 (когда раз
мер ядра равен размеру всей частицы, т. е. г  — Я  до текущего времени 
т, при котором непрореагировавшее ядро имеет радиус г)-.

Рв

Ю с А ,е

Если привести дроби в квадратных скобках уравнения (9.39) к об
щему знаменателю и вынести за скобки /?3, получим

Р р  Г г2 рЗГ Г2 Г
1 —  3 -------+  2  —

[ Л2 &6Ю сА е [ Я2 Я3 

С учетом соотношения (9.30) 
Рв*2

( 9 . 4 0 )

[1 3 (1  -^в)2 ^3 + 2 ( 1 — -^в)]- 0  41)

При *в =  1 уравнение (9.41) позволит рассчитать время полного 
превращения твердой частицы т п при протекании гетерогенного про
цесса во внутреннедиффузионной области:

Рв*2
Гп==^ ч 7 '  ( 9 - 4 2 )

Итак, для внутреннедиффузионной области некаталитического гете
рогенного процесса

• т = т п  [ 1 — 3 ( 1 — а-в ) 2 / 3  + 2 ( 1 - * в ) ] .  ( 9 . 4 3 )

•Уравнение (9.42) можно записать и в таком виде:
Рв *

Т а = ~ ^ Г г -----  • (9-44)ЗСф СА,%

где Р' — коэффициент массоотдачи на стадии внутренней диффузии 
£> о



(принято, что средняя толщина слоя продуктов реакции равна полови* 
не внешнего радиуса частицы).

В таком виде уравнение (9.44) для определения времени полного 
превращения твердой частицы при протекании гетерогенного процес
са во внутреннедиффузионной области аналогично уравнению (9.32), 
выведенному для внешнедиффузионной области.

Основной путь интенсификации гетерогенного процесса, протекаю
щего во внутреннедиффузионной области, — увеличение коэффициента 
Р'. Коэффициент массоотдачи ¡3' тем выше, 
чем больше коэффициент диффузии £) и чем 
меньше толщина слоя продуктов реакции Дг.
Коэффициент диффузии И  слабо зависит от 
температуры и определяется характером пори
стой структуры (пористостью и коэффициен
том извилистости пор). Легче повлиять на 
величину А г.  Из уравнения (9.45) видно, что 
толщину слоя можно принять равной полови
не первоначального радиуса твердой частицы.
Чем меньше размер частиц, тем меньше Дг и 
тем больше коэффициент [V. Следовательно, 
чтобы уменьшить сопротивление внутренней 
диффузии, нужно измельчить твердый мате
риал.

Процесс лимитируется химической реак
цией. Если стадии внешней и внутренней 
диффузии практически не оказывают сопро
тивления процессу (отсутствует диффузион
ное торможение), то на химическую реакцию 
не накладывается никаких дополнительных ограничений и скорость 
всего гетерогенного процесса зависит только от чисто кинетических 
факторов. С учетом того, что при лимитировании химической реак-

Рис. 9.6. Профиль изме
нения концентрации га
зообразного реагента 
при лимитировании гете
рогенного процесса хими
ческой реакцией

=  с , — с А-е (рис. 9.6),

Ап*

ЬБ с)т
■ = к $ сА,с =  М А,е. (9 .46 )

В частности, для поверхностной химической реакции первого порядка 

1 й/г.
4я г2 Ат к^ А -е-

(9 .47)

Заменив, как и в предыдущих случаях, в уравнении (9.47) скорость 
расходования реагента &пА1&т на скорость продвижения границы ядра 
&г!(Зт, получаем

1 1 Аг
------• —  Ри 4яг2 -----=к„сь  „4яг2 Ь Ув (1т  А -ё '

(9.48)
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О ткуда
г

I
Рв *

йт =  7 7 --------------------------------------- { 1 — —— I. (9 .49)
Г

ь к в с А , е  Л Ь к в с л , е  Ь к * с л . е  V Я

С учетом зависимости (9.30) уравнение (9.49) примет вид

, =  “ л 7 | | _ < | _ ' в)' ' 3]- |9'50)
При х в =  1 из уравнения (9.50) получим время полного превраще

ния т п твердой частицы, имеющей радиус /?, при протекании гетероген
ного процесса в кинетической области:

Рв *
Тп = ~Гь • (9-51)

Ьк*сА.е

Итак, для кинетической области гетерогенного взаимодействия
т = т п [1 —  ( 1 — * в ) 1 / 3 ] .  ( 9 . 5 2 )

Величина т п в значительной степени определяет производитель
ность и интенсивность реактора для проведения гетерогенного процес
са и зависит как от значений Я  и с Л,й, входящих также и в уравнения 
(9.32) и (9.44) для определения времени полного превращения твер
дых частиц при протекании процесса в диффузионных областях, так и 
от константы скорости поверхностной химической реакции Увели
чение приведет к резкому росту интенсивности процесса, протекаю
щего в кинетической области. Так как зависит в основном от тем
пературы, то наиболее целесообразным способом управления гетеро
генным процессом, лимитируемым химической реакцией, является 
именно изменение температуры.

С пособы определения лим итирую щ ей стадии

Расчет реакторов для проведения гетерогенных процессов в системе 
«газ — твердое вещество» удобно вести, если известна лимитирующая 
стадия процесса, так как в этом случае зависимость между временем 
пребывания частицы в реакторе и степенью превращения твердого 
реагента выражается однозначными уравнениями (9.33), (9.43) или
(9.52). Ясны и способы управления таким процессом. Поэтому важно 
определить лимитирующую стадию гетерогенного процесса.

Если известны коэффициенты массоотдачи р и Р' и константа ско
рости то, сравнивая их числовые значения, можно решить вопрос о 
том, есть ли в данных условиях проведения гетерогенного процесса 
лимитирующая стадия, и если она есть, то какая именно. Лимитирую
щая стадия, как уже указывалось, обладает максимальным сопротив
лением. Например, если лимитирует внешняя диффузия, то
1/Р »  1 /Р '  и 1/р »  1 /* .  (9 .53)
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ß « ß ' H ß « f c s . (9 .54 )

Если же коэффициенты интенсивности разных стадий — величины од
ного порядка, то лимитирующей стадии нет, и тогда говорят, что ге
терогенный процес протекает в п е р е х о д н о й  области.

Однако чаще всего точные значения коэффициентов ß, ß' и k s не
известны, расчетные формулы, позволяющие их определить, отсутст
вуют или справедливы лишь для узкого интервала изменения парамет
ров процесса. В связи с этим наиболее пригодны экспериментальные 
методы определения лимитирующей стадии.
Эти методы можно условно разбить на две 
группы.

Методы, основанные на изучении влия
ния изменения параметров гетерогенного 
процесса на его скорость. Лимитирующую 
стадию можно экспериментально опреде
лить, изучая изменение скорости гетеро
генного процесса в зависимости от темпе
ратуры Т ,  линейной скорости газового по
тока и  и степени измельчения 1IR .

Если гетерогенный процесс в некотором 
диапазоне изменения параметров его про
ведения (Т , и,  размеры частиц) лимити
руется химической реакцией, то скорость 
его определяется в основном константой 
скорости поверхностного химического взаи
модействия. Константа скорости k  экспо
ненциально увеличивается с ростом температуры, в то время как 
коэффициенты массоотдачи на диффузионных стадиях ß и ß' зависят 
от температуры лишь очень слабо (-~Г1/2). Следовательно, если при 
постоянстве линейной скорости потока и и размера частиц R  с уве
личением температуры наблюдается резкий рост скорости процесса, 
то он протекает в кинетической области.

Кинетическая область характерна для сравнительно низких тем
ператур проведения процесса. Если рассмотреть зависимость от тем
пературы скорости гетерогенного процесса в широком (несколько со
тен градусов) интервале температур (рис. 9.7), то можно выделить три 
характерных участка: участок сильной зависимости от температуры, 
характер которой приближается к экспоненциальной. Очевидно, что 
в этом температурном интервале процесс лимитируется химической 
реакцией ( к и н е т и ч е с к а я  о б л а с т ь ) ;  второй участок— это 
участок очень слабой зависимости от температуры. Процесс лимити
руется либо внешней, либо внутренней диффузией ( д и ф ф у з и о н 
н а я  о б л а с т ь ) ;  переходный участок между кинетической и диф
фузионной областями, характеризующийся соизмеримым сопротивле
нием со стороны всех стадий ( п е р е х о д н а я  о б л а с т ь ) .

или

Рис. 9.7. Зависимость ско
рости гетерогенного процес 
са от температуры при по
стоянных линейной скорости 
газа и и размере твердых 
частиц И:
I — кинетическая область ; II  — 
переходная область; / / /  — д и ф 
фузионная область
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Если при изучении влияния температуры на скорость гетероген
ного процесса окажется, что интересующий нас температурный интер
вал совпадает с диффузионной областью, нужно решить, какая диф
фузионная стадия (внешняя или внутренняя диффузия) является лими
тирующей.

Скорость конвективной диффузии (внешней) очень сильно зависит 
от гидродинамической обстановки. Следовательно, увеличение линей
ной скорости газового потока относительно твердых частиц при неиз
менных Я  и Т  приведет к резкому увеличению скорости процесса, если 
он лимитируется внешней диффузией. На рис. 9.7 показана зависимость 
скорости гетерогенного процесса от температуры при различных 
значениях линейной скорости и.

Скорость внутренней диффузии должна резко увеличиться в слу
чае измельчения твердой фазы (так как Р' =  ^ ) .  Если изучение
влияния температуры и линейной скорости потока не позволило оп
ределить лимитирующую стадию, а измельчение твердого материала 
вызвало существенный рост скорости гетерогенного процесса, то это 
значит, что он лимитируется диффузией в поры твердого вещества 
(протекает во внутреннедиффузионной области).

Методы, основанные на сравнении экспериментальных и теорети
ческих зависимостей хв (т). Эта группа методов основана на сравнении 
экспериментально полученной кинетической зависимости степени пре
вращения твердого реагента от времени пребывания в реакторе х в  (т) 
и теоретических зависимостей (т) для разных областей протекания 
гетерогенного процесса.

Теоретические зависимости Хв (т) имеют вид:
для внешнедиффузионной области в соответствии с уравнением

для кинетической области в соответствии с уравнением (9.52)

а для внутреннедиффузионной области в соответствии с уравнением 
(9.43) зависимость хв (т) определяется функцией, заданной в неявном 
виде:

На рис. 9.8 представлены три линии, отвечающие уравнениям 
(9.55) — (9.57). К сожалению, разница в положении кривых 2  и 3,  со
ответствующих внутреннедиффузионной и кинетической областям, 
мала и сопоставима с ошибками эксперимента.

Еще один метод обработки экспериментальных зависимостей х в  (т) 
и сопоставления их с теоретическими уравнениями (9.33), (9.43) и

(9 .55)

(9.56)

т
=  3 (1 * в) 2/3 2 (1 *в). (9 .57)1 —

190



(9.52) состоит в том, что на основе опытных данных о величинах хв в 
разные моменты времени т рассчитывают время полного превращения 
твердой частицы т п по уравнениям
тп =т/лгв (т) (9.58)

(в предположении, что лимитирует внеш няя диффузия), 
т

Тп
1 — 3 [I — х в  ( т ) | 2 ' 3 +  2 | 1 - * в  ( т ) ]

(в предположении, что лимитирует внутренняя диффузия),

Г,1 =
1 — [1 — х в  (*)] 1/3

<9.59)

<9.60)

(в предположении, что лимитирует химическая реакция).
По своему физическому смыслу для данных условий, осуществле

ния гетерогенного процесса х„ — константа, независящая от действи
тельного времени пребывания частиц в реак
торе т.

Поэтому если лимитирующая стадия суще
ствует, то обработка экспериментальных дан
ных по одному из вышеприведенных уравне
ний должна показать, что т п остается по
стоянной при любых т.

Особенности расчета реакторов с движу
щимся слоем зернистого материала. Для 
расчета реакторов с движущимся слоем зерни
стого материала может быть применен уже 
рассмотренный (см. гл. 7, § 4) метод расчета 
реакторов с сегрегированными потоками, ос
нованный на использовании функций распре
деления времени пребывания.

При изучении двухфазных гетерогенных 
систем одну из двух фаз можно рассматри
вать как жидкость в макросостоянии. Напри
мер, при протекании процессов в системах 
«газ — твердое вещество» или «жидкость — 
твердое вещество» частицы твердой фазы ‘золы> 
представляют собой четко выраженную гло
булу, которая содержит множество молекул и имеет резкие границы.

В предыдущих разделах были рассмотрены особенности кинетики 
гетерогенных некаталитических процессов в системе «газ — твердое 
вещество» для случая, когда одна твердая частица обтекается потоком 
газообразного реагента. Рассмотрим теперь проточный реактор, в ко
тором движется уже не одна твердая частица, а некоторое статистиче
ское множество частиц твердого материала. Каждую твердую частицу 
в таком реакторе можно в соответствии с общим подходом к сегрегиро

'ьАл

Зависимость 
превращенного 

реагента от 
пребывания 

твердой частицы в реак
торе при лимитировании 
процесса:
/  — внешней диффузией; 
2 — поверхностной химиче
ской реакцией; 3 — внутрен
ней диффузией через слой

Рис 9.8. 
доли 
твердого 
времени
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ванным потокам рассматривать как периодический микрореактор. Для 
каждой частицы в отдельности справедливы кинетические закономер
ности, приведенные выше.

Зная характер функции распределения времени пребывания твер
дых частиц, можно рассчитать средние характеристики на выходе из 
аппарата, пользуясь уравнением типа

оо

1 - * В =  Г [1 -* в  (т)]Пт)<1т. (9-61>'о

Однако при расчете гетерогенных реакторов необходимо дополни
тельно учесть ряд особенностей гетерогенных процессов. Прежде всего 
необходимо иметь в виду, что конкретный вид уравнения, описываю
щего зависимость между степенью превращения х в  и временем пребы
вания твердой частицы в реакторе, зависит от того, какая стадия гетеро
генного процесса определяет его скорость. Если известно, какая ста
дия является лимитирующей при заданных условиях проведения про
цесса (температура, размеры частиц, линейная скорость газа и т. д.), то 
в уравнение (9.61) подставляют зависимость х в (т), определенную по 
одному из уравнений (9.33), (9.43) или (9.52). Если же при данном 
технологическом режиме гетерогенный процесс протекает в переходной 
области, т. е. не имеет лимитирующей стадии, то вид функции Хв (т) 
можно получить, используя зависимости типа уравнения (9.22).

Кроме того, особенность расчета реакторов для переработки зер
нистого материала состоит в том, что при равном времени пребывания 
в аппарате степени превращения двух твердых частиц разного размера 
различаются. Из уравнений (9.33), (9.43) и (9.52) следует, что время 
достижения одинаковой степени превращения пропорционально ра
диусу твердой частицы, если процесс протекает во внешнедиффузион
ной или кинетической области, или даже /?2, если лимитирующей яв
ляется стадия внутренней диффузии.

Обычно твердая фаза состоит из частиц, различающихся по разме
рам в некотором диапазоне значений £?. Следовательно, при расчете 
гетерогенного процесса в реакторе нужно проводить усреднение ре
зультатов не только по времени пребывания в соответствии с уравне
нием (9.61), но и по размерам частиц твердой фазы.

Для учета распределения частиц по размерам можно было бы ис
пользовать функции распределения Р  (/?) или /  (Я) .  Однако для 
экспериментального изучения распределения частиц по размерам 
обычно пользуются ситовым анализом, результаты которого получают 
в дискретной форме: массовая доля частиц со средним размером /?,• со
ставляет (р (/?,), доля частиц с размером 7?г+1 составляет ср (^г+х)
и т. д. Размеры Я, ,  /?г....... ..., Я п —  это средние размеры частиц,
остающихся при ситовом анализе на данном сите. Если, например, 
мелкое сито имеет отверстия с радиусом /?ь а следующее за ним — от-
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верстия с радиусом R i+1, то средний размер частиц, которые оста
нутся на мелком сите, определяется как среднеарифметическое:

Яг =
R i-\-R t+1 (9.62)

Если для ситового анализа взята проба частиц с суммарной массой 
т ,  а масса частиц со средним размером R i составляет т  (/?;), то ста
тистический вес данной фракции со
ставит

т (Ёи)
Ф (R i)  = т

Естественно, что

Ф (R i)  =  1

(9 .63)

(9 .64)

W i )

i=  1 Я, Rz Rn R

максимальный р&змер Рис. 9.9. Гистограмма распределе
ния частиц по размерам в исход
ном твердом веществе

причем R n 
частиц.

По результатам ситового анализа 
принимают, что статистический вес 
■частиц данного размера в потоке зернистого материала такой же, 
как и в  пробе, взятой для анализа. Дискретное распределение частиц по 
размерам представляют в виде таблицы или гистограммы распределе
ния (рис. 9.9).

Пусть все частицы разного размера находятся в реакторе в течение 
времени т. Степень превращения твердого реагента у частиц с малень
ким радиусом более высокая, а у частиц с большим R  низкая.

Среднюю долю непревращенного реагента (1 — хв) при одинако
вом времени пребывания в реакторе т можно определить, проведя сум
мирование по размерам:

D
. ш а х  _  _

1— * B =  v  [1 — JCB (Я г)]<Р (Ri),  (9.65)
= о

г
де 0 <  хв <  1. При выполнении суммирования необходимо помнить, 

что для очень мелких частиц время пребывания в реакторе может ока
заться достаточным для полного превращения твердого реагента В, 
т. е. есть какой-то минимальный размер R m 1н, для которого выполня
ется соотношение т(/?т1п) =  т п. Тогда в сумму (9.65) все члены, от
вечающие размерам R j  <  R m 1п, войдут как нули независимо от их 
статистического веса. Поэтому при суммировании их можно сразу ис
ключить и уравнение (9.65) представить в виде

ш а \
V

^m in  (т
1— *в (Я ;)]ф  ( R i ) . (9.66)
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Итак, уравнения (9.61) и (9.66) позволяют провести усреднение 
степени превращения сегрегированного потока по времени пребыва
ния или по размерам зернистого материала. Однако в общем случае 
поток характеризуется и некоторым распределением по размерам и не
равномерной функцией распределения времени пребывания. В этом 
случае сначала нужно для частиц каждого размера вычислить среднюю 
степень превращения по уравнению (9.61), учтя конкретный вид 
функции /  (т), а затем провести суммирование по размерам в соответ
ствии с уравнением (9.66), т. е.

§ 4. Гетерогенные процессы в системе «газ —  жидкость» 
(газожидкостные реакции)

Газожидкостные реакции — это гетерогенные процессы, включающие 
химическое взаимодействие между реагентами, один из которых нахо
дится в газовой фазе, а другой — в жидкой. Жидкость может пред
ставлять собой раствор вещества, химически взаимодействующего с га
зообразным реагентом; в ряде случаев происходит взаимодействие 
растворяющегося газа с самим растворителем.

Газожидкостные реакции широко используют в химической техно
логии. Примеры их применения как самостоятельных процессов полу
чения необходимых продуктов: абсорбция аммиака растворами азотной 
кислоты при производстве аммиачной селитры или растворами сер
ной кислоты при производстве сульфата аммония (производство удоб
рений); хлорирование жидких ароматических углеводородов (органи
ческий синтез). Примеры их применения в качестве вспомогательных 
процессов очистки газовых смесей: абсорбция диоксида углерода СО-> 
водными растворами моноэтаноламина или карбоната калия с целью 
очистки синтез-газа в производстве аммиака; абсорбция диоксида се
ры 3 0 2 растворами сульфита и гидросульфита аммония при санитар
ной очистке газов.

Газожидкостные реакции принято рассматривать как процессы аб
сорбции, сопровождающиеся химическим взаимодействием. Такой под
ход позволяет применить к этой группе химических процессов законо
мерности массопередачи. При этом считают, что протекание химиче
ской реакции на границе раздела газовой и жидкой фаз или в глубине 
жидкой фазы приводит к ускорению процесса абсорбции.

Возможность таким образом ускорить процесс массопередачи ши
роко используется в практике. Добавляя к растворителю реагенты, 
вступающие в быстрые химические реакции с компонентами, извлека
емыми из газовой фазы, удается существенно интенсифицировать про
цесс абсорбции. Например, диоксид углерода С 02 можно извлечь из 
газовой смеси путем абсорбции водой под давлением. Применение вме-

(9 .67)
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сто воды растворов этаноламинов или карбонатов, вступающих в хи
мическое взаимодействие с С 02, позволяет во много раз повысить ин
тенсивность абсорции.

Описание массопередачи между газом и жидкостью. Растворимость 
газа в жидкости во многих случаях, когда концентрация растворен
ного газа невелика, а температура и давление далеки от критических, 
подчиняется закону Генри, согласно которому рановесное парциаль
ное давление растворенного газа р  А, е над раствором прямо пропорци
онально его концентрации в жидкой фазе 
с л ,С-

Р  А, , = я A A,Lt (9 .68)

пропорциональности Н А

, Граница раз- 
^  Sena фаз

ЖиЭкостс

где коэффициент
называется к о н с т а н т о й  Г е н р и  
или к о н с т а н т о й  ф а з о в о г о  р а в 
н о в е с и я .

На рис. 9.10 схематически изображено 
изменение парциального давления реагента А 
в газовой фазе и его концентрации в жид
кой фазе. Скорость массоотдачи от газа к 
жидкости пропорциональна движущей сит 
л е — разности парциальных давлений ком
понента А в ядре газового потока р А и на границе раздела фаз 
Р  л. ь:

dлд
“ 'А -------------- Г - — г —  = Р е (р а —  Р а . ь ) ,  ( 9 -6 9 >

Ca.l

Рис. 9.10. Схема распре
деления парциального 
давления и концентра
ции растворяемого га
зообразного вещества А 
в фазах при массопере- 
даче

1
a S dr

где — коэффициент массоотдачи со стороны газовой фазы. 
В свою очередь скорость массоотдачи от жидкости к газу 

dлд
WA =  —

1
a S dr : P i .  ( с /A ,b" (9 .7 0 )

где Р ь — коэффициент массоотдачи со стороны жидкой фазы; с А,ь — 
концентрация растворенного реагента А на границе раздела фаз; с д,ь
— концентрация растворенного компонента А в основной массе жид
кой фазы.

Обычно при расчете процессов массопередачи принимают, что на 
границе раздела фаз достигается равновесие. Это предположение рав
носильно допущению о том, что сопротивлением переносу через гра
ницу раздела фаз можно пренебречь, а все сопротивление массопере- 
даче сосредоточено, с одной стороны, в слое газа, примыкающем к по
верхности раздела фаз, с другой — в граничащем с ним слое жидкости.

При равновесии в соответствии с законом распределения (9.68)

‘■а.ь1 Н„ ' Р а . ь . (9 .71)
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Для вывода уравнения скорости массопередачи, учитывающего со
противление и со стороны жидкой, и со стороны газовой фазы, запишем 
уравнения (9.69) и (9.70) в следующем виде:

О — Ра ~  Ра .Ъ, (9.72)

(9.73)

В уравнении (9.73) концентрация растворенного реагента на границе 
раздела фаз с А, ь выражена через парциальное давление этого вещества 
на границе раздела фаз в соответствии с уравнением (9.71).

В условиях равновесия скорости массоотдачи от газовой фазы к 
жидкой или от жидкой фазы к газовой равны между собой и равны ско
рости массопередачи шА в целом *.

Почленно складывая уравнения (9.72) и (9.73), получим уравнение, 
не содержащее неизвестной величины парциального давления р А,ь на 
границе раздела фаз:

Уравнение (9.75) для расчета скорости массопередачи содержит лишь 
экспериментально определяемые величины р к (парциальное давление 
растворяемого компонента в газовой фазе) и с А,ь (концентрация 
этого компонента в основной массе жидкости),а также коэффициент 
массопередачи

В уравнение (9.76) для определения коэффициента массопередачи 
ЭСт входят коэффициенты массоотдачи и которые, как правило, 
могут быть определены с помощью критериальных уравнений, описы
вающих абсорбционные процессы в различных аппаратах**. Константа 
фазового равновесия Я А определяется по равновесным данным о раст
воримости газов.

* Это утверждение справедливо также для стационарных условий Проте
кания гетерогенного процесса.

** При экспериментальном определении коэффициентов массопередачи на 
модельных установках обычно находят так называемые объемные коэффициенты 
массопередачи а или Рста, где а — удельная поверхность контакта фаз, м*/м8.

(9.74)

или

(Ра - н a cA ,l). (9.75)
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При протекании процессов массопередачи сопротивление может 
быть равномерно распределено в жидкой или газовой фазе; возможны 
также случаи, когда преобладает сопротивление в жидкой фазе или, 
наоборот, в газовой.

Например, если сопротивление сосредоточено в основном в газовой 
фазе, т. е. >  Я А/Рь, уравнение (9.75) примет более простой вид:

Если же вещество А, растворившись, вступает в быструю химическую 
реакцию с компонентами, находящимися в жидкой фазе, то его кон
центрация в основной массе жидкости будет пренебрежимо мала и 
тогда

Наличие или отсутствие лимитирования процесса массоотдачей в 
одной из фаз в значительной степени зависит от числового значения 
коэффициента распределения Я А. При малых значениях Я А, что от
вечает высокой растворимости газа в жидкости [см. уравнение (9.68)],

т. е., как и в описанном выше случае, процесс абсорции лимитируется 
массоотдачей в газовой фазе.

При больших значениях Я А

т. е. сопротивление массопередаче сосредоточено в жидкой фазе.
Кинетические модели газожидкостных реакций. В промышленных 

условиях взаимодействие газообразных и жидких реагентов происхо
дит, как правило, в проточных реакторах, где на процесс абсорбции 
значительное влияние оказывает интенсивность перемешивания. 
Перемешивание газожидкостной системы ведет к увеличению и обнов
лению поверхности контакта фаз и тем самым способствует росту про
изводительности реактора.

Перемешивание может осуществляться разными методами. Одним 
из вариантов перемешивания является применение барботажа газа 
через жидкость (например, в тарельчатых колоннах), когда его пу
зырьки служат своеобразными перемешивающими агентами. Жидкость 
может перемешиваться и механическими мешалками, в том числе и 
при одновременном использовании пузырьков газа. Перемешиванию 
жидкости способствует турбулентный характер движения потока при 
ее стекании по вертикальной или наклонной стенке. Возможно также 
распределение жидкости в виде капель или струи в газовом потоке.

Во всех этих случаях для абсолютно строгого описания процесса 
абсорбции необходимо совместно решить уравнения диффузионного и 
конвективного переноса, химической кинетики и т. д. Однако часто за
труднительно не только решить, но и правильно составить такую систе
му уравнений. Поэтому на практике используют упрощенные модели,

а’А = ^ ( Р А - Я А сА .ь). (9.77)

“’А=Ре РА. (9.78)

(9.79)

(9.80;
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которые, однако, достаточно хорошо подтверждаются эксперименталь
ными данными. Наиболее распространены пленочная модель и модели 
обновления поверхности.

П л е н о ч н а я  м о д е л ь  основывается на предположении о 
том, что у поверхности жидкости, граничащей с газом, имеется непод
вижная пленка (диффузионный слой) толщиной 6. В пределах этой 
пленки перенос газообразного реагента осуществляется исключитель
но за счет молекулярной диффузии при полном отсутствии конвектив
ного переноса *. Принимается,что состав основной массы жидкости за 
пределами пленки однороден за счет перемешивания, а изменение кон-

Поверхность 
раздела ¡раз

Жидкость

Пограничная
д и ф ф у з и о н н а я

п л е н к а

Рис. 9.11. Схематическое изображение пленочной модели 
(а) и профиль изменения концентрации растворяемого ком
понента А ( б ) :
1 — при отсутствии реакции; 2 — при наличии реакции

центрации растворяемого реагента от величины с А?е (постоянная кон
центрация в газовой фазе) до с Ад. (концентрация в основной массе 
жидкости) происходит внутри пленки (рис. 9.11, а , б).

При отсутствии химической реакции между растворяемым компо
нентом А и растворителем профиль концентрации компонента А будет 
линейным (линия 1 на рис. 9. 11, б). Массоотдача от газа к жидкости 
через пограничную пленку описывается законом Фика для молекуляр
ной диффузии:

1 с1пд (1СА
шА =  —  — -— = £ > — — . (9 .8 1 )

с1т Аг

В стационарном режиме поток через поверхность будет постоянным, 
следовательно, при постоянстве коэффициента молекулярной диффу
зии

. СА, г - С А Д
= с о п з 1 = ------ *4 ------— . (9 .8 2 )

Аг

* Это предположение совпадает с допущениями модели «приведенной» по
граничной пленки при рассмотрении стадии внешней диффузии гетерогенных 
процессов в системе «газ — твердое тело» (см. § 3 этой главы).

198



Тогда

“'A =  ' f ' ( CA . g - CA.L) =  PL(cA , i - cA.L), (9 8 3 >

где Pl — коэффициент массоотдачи в диффузионной пленке,

Pl =  D /6 . (9 .84 )

При химической реакции между растворяемым реагентом А и веще
ством В, находящимся в жидкой фазе,

аА (г)-)-ЬВ (ж ) -*■ Продукты

уменьшение концентрации реагента А в пограничной пленке происхо
дит не только вследствие диффузионных процессов, но и в связи с рас
ходованием его на реакцию. Профиль концентрации в пограничном 
слое вследствие этого искривляется (кривая 2  на рис. 9.11, б). Это при
водит к увеличению градиента концентрации реагента у границы раз
дела фаз (растет числовое значение тангенса 
угла наклона касательной к кривой c A (z) в 
точке М ,  равное grad с А). В результате про
изойдет увеличение скорости переноса веще
ства из газовой фазы в жидкую

“ А =  D  § r a d  СА .

что, как уже указывалось, и является ха
рактерной чертой газожидкостных реакций.

Формально в рамках пленочной модели 
можно ввести и коэффициент ускорения аб
сорбции под влиянием химической реакции.
Криволинейный профиль концентрации реа
гента А внутри пограничной пленки при нали
чии реакции можно условно изобразить ло
маной линией (рис. 9.12). В соответствии с 
этим приближением изменение концентра
ции реагента происходит в пленке, имеющей 
толщину б '. «Уменьшение» толщины пленки приведет к росту коэф
фициента массоотдачи

Р { . = - ^ = е - р = , е Р ь  (9 .85 )

где Р£ — коэффициент массоотдачи при наличии химической реакции; 
е — коэффициент ускорения абсорбции при наличии химической ре
акции, показывающий, во сколько раз увеличивается скорость абсорб
ции при наличии химической реакции в жидкой фазе (е =  Р/УРь).

Са,я
V

У

ТУ .

Рис. 9.12. Аппроксима
ция нелинейного кон
центрационного профи
ля при наличии химиче
ской реакции:
1 — реальны й (нелиней 
ны й); 2 — приближенное 
изображ ение
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С учетом уравнения (9.85) выражение (9.76) для коэффицента мае- 
сопередачи ЗСт примет вид

<Лт = --------------- -------• (9 .86)
_1_ Н а

+ «Р*.

В рамках д в у х п л е н о ч н о й  м о д е л и  считают, что по
граничный диффузионный слой, примыкающий к границе раздела 
фаз, имеется не только со стороны жидкой фазы, но также и со сторо
ны газовой фазы.

Пленочные модели газожидкостных реакций лишь приближенно 
описывают гетерогенный процесс в системе «газ— жидкость». В дей
ствительности, конечно, изменение концентрации растворяемого реаген
та происходит не только внутри очень тонкой пленки, имеющей к тому 
же везде одинаковую толщину, но и в основной массе потока. Однако 
как показала практика, количественные расчеты на основе пленочной 
модели, как правило, мало отличаются от результатов, полученных с 
использованием более сложных моделей. Поэтому применение пленоч
ной модели, опирающейся на сравнительно простой математический 
аппарат, часто является оправданным.

М о д е л и  о б н о в л е н и я  п о в е р х н о с т и  (или моде
ли проницания) основываются на предположении о том, что через не
которые промежутки времени происходит замещение элементов жид
кости у поверхности раздела фаз жидкостью из глубинных слоев, со
став которой такой же, как и средний состав основной массы. Пока 
элемент жидкости находится у поверхности и соприкасается с газом, 
абсорбция газа жидкостью происходит при таких условиях, как если 
бы этот элемент был неподвижен и имел бесконечную глубину. Ско
рость абсорбции является в такой модели функцией предполагаемого 
«времени пребывания» элемента жидкости у поверхности раздела фаз. 
В начальный период, когда т =  0, скорость велика, а по мере увели
чения времени пребывания скорость уменьшается.

Таким образом, абсорбцию газа жидкостью в соответствии с моде
лями обновления поверхности рассматривают как нестационарный про
цесс, когда условия абсорбции непостоянны во времени.

В первоначальном варианте модели обновления поверхности при
нимали, что каждый элемент жидкости у поверхности соприкасается 
с газом перед заменой другим элементом жидкости основного состава 
в течение одного и того же промежутка времени т. За это время эле
мент жидкости абсорбирует единицей своей поверхности одно и то же 
количество С} газа, соответствующее сделанным предположениям о не
подвижности жидкости. Средняя скорость абсорбции составит (}!х.

В действительности время пребывания отдельных элементов жидко
сти у поверхности раздела фаз не одинаково. В разных вариантах мо
делей обновления поверхности принимают различные виды распреде
ления времени пребывания отдельных элементов жидкости.
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Модели обновления поверхности для случая абсорбции газов пере
мешивающимися жидкостями представляются более реалистичными. 
Однако математический аппарат, используемый в них, существенно 
сложнее, чем у пленочной модели. В то же время количественные про
гнозы, сделанные на основе пленочной модели, как правило, мало от
личаются от расчетов, выполненных на основе моделей обновления по
верхности.

Определение коэффициента ускорения абсорбции при протекании 
химической реакции. Рассмотрим, как влияет протекание химической 
реакции
а А (г ) + 6 В  (ж ) Продукты

на абсорбцию газообразного реагента А жидкостью, содержащей ре
агент В. При расчетах воспользуемся пленочной моделью. В качестве 
примера возьмем реакцию первого порядка, кинетика которой описы
вается уравнением

и)гА= 6 с А. (9 .87)

Многие газожидкостные реакции можно рассматривать как реак
ции псевдопервого порядка. Предположим, что истинное кинетическое 
уравнение имеет вид

шгА =  6сАСз. (9.88)

Концентрация вещества В, находящегося в жидкой фазе, как пра
вило, существенно выше концентрации вещества А во всем объеме жид
кости аппарата с перемешиванием, включая и диффузионный слой, в 
котором протекает химическое взаимодействие. При этом уравнение 
(9.88) можно представить в таком виде:

а'гА =  6 ' с А( (9.89)

где величина
6' = ¿ 4 .  (9.90)

представляет собой константу скорости реакции псевдопервого по
рядка и включает кроме истинной константы скорости реакции прак
тически постоянную концентрацию компонента В.

Рассмотрим химический процесс, происходящий в некотором эле
ментарном объеме внутри ламинарной пленки (где и происходит газо
жидкостная реакция). В общем случае он может быть описан уравне
нием материального баланса (4.10) для элементарного объема химиче
ского реактора (см. гл. 4). В соответствии с допущениями пленочной 
модели это уравнение может быть упрощено: отсутствует конвектив
ный перенос, следовательно, и g radcA =  0; для описания газожидкост
ной реакции в ламинарной пленке важен диффузионный поток только 
в направлении оси г (от газа в глубину жидкости). Тогда для стацио
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нарного режима и химической реакции первого порядка в пленке урав
нение (4.10) примет вид

а* сА
° - ^ Г ~ ксА = °  (9-91)

или
й2са к
dz2 D сА = 0. (9.92)

Уравнение (9.92) — линейное дифференциальное уравнение вто
рого порядка. Решим его при граничных условиях:

1) с * =  с а, ь при z =  0 (на поверхности раздела фаз);
2) с а =  с А,ь при z =  8 (на границе, разделяющей диффузионную 

пленку и основную массу жидкости), причем в соответствии с уравне
нием (9.84)

6 =  D/pLi (9.93)

где Pl — коэффициент массоотдачи в жидкой пленке для физической 
абсорбции.

Будем искать частное решение уравнения (9.92) в виде с К =  еа2. 
Тогда, подставляя это решение в (9.92), получим характеристическое 
уравнение а2 — k  ID =  0, откуда а  =  d z V  k l D ,  т. е. частными реше
ниями дифференциального уравнения (9.92) будут функции с К =  
=  exp [ z \ f  k  Ю )  и с * — ехр (—z Y k ! D ). Общее решение уравнения (9.92) 
можно представить как линейную комбинацию двух частных решений:

сА =  Ж1«г VJ' 3 j t-Mi e - zVk/D . (9.94)

Постоянные интегрирования ЛТХ и М 2 определим из граничных усло
вий. При z =  0

СА = c A , b = - ^ l +  М * -

Отсюда

Mi =  cA .b -M i-  (9 .9 5 )

При z  —  8
C A = C A L = M i e 6 Y m + M l e - b v m .

С учетом уравнений (9.93) — (9.95)

96)

Введем обозначение
M=Dkl$l.  (9.97)
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Тогда из уравнения (9.96) имеем

„— Ум
м.

СА , Ь ~ СА,Ь е

еУ м _ е- У м

СА,Ь СА,Ь е
-УМ

2 вЬ 1Гм
(9 .98)

где

У м _  - У м
зЬ Ум = —----- - - - - - - -

Рис. 9.13. Профили концентрации 
растворенного газа при протекании в 
жидкой фазе химической реакции 
первого порядка, рассчитанные на 
основе уравнения (9.100):
а  — некоторое количество непрореагировав
шего газа  диф ф ундирует в основную м ас
су жидкости ( У ~ № = 1 ) ;  б  —  хи м ическая р е 
акция практически полностью зак ан ч и в а
ется в диффузионной пленке (УГМ = Ъ )

Из уравнения (9.98) получим вторую постоянную интегрирования

с  У М - с
М2 =  А'ь ______ (9 .99)

2 в Ь У м

Тогда решение дифференциального уравнения (9.82) примет вид 

сА,ь 5)1(2 У к / О )  -\-сА Ъ 5Ь(1/Л1—  г у к / о  )

вЬ У м
(9 .100)

На рис. 9.13 показаны типичные профили концентрации, получаемые 
на основе уравнения (9.100).

Для определения коэффициента ускорения абсорбции при протека
нии реакции нужно сопоставить скорость физической абсорбции и ско
рость хемосорбции. Скорость абсорбции, отнесенную к единице по
верхности контакта фаз при наличии химической реакции с учетом урав
нения (9.100), можно определить следующим образом:

а»д =  — о

где

сЬ У м =

Ас,
=  — О-

г  =  0

СА ,Ь  У к / °  ~ С А , Ъ  У к / П  сЬ У м

эь У м
(9 .101)

еУм +  е- У м

Так как в соответствии с уравнением (9.97)

О У Щ) =  УШ =  Ум,
то можно записать

— Рь ( СА,Ь
А.Ь Ум

съУм ) № Ум
(9 . 102)
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Уравнение (9.102) для абсорбции с химической реакцией отличается 
от уравнения (9.70), описывающего физическую абсорбцию:
ША = 0 1 .  ( СА,Ь с А ,ь ) .

Если в пленке протекает быстрая химическая реакция и с к,^ = 0 , 
уравнение (9.102) принимает более простой вид:

= Р> У м

^ У  м

и коэффициент ускорения аб
сорбции е можно определить, 
сопоставив уравнения
(9.103) и (9.70) при с А<1 =  0:

Р^А.ь Ум/\Ъ У м

Рь сА, Ь

У м  

№ У м
(9 .104)

Рис. 9.14. Диаграмма для определения ко
эффициента ускорения абсорбции е при 
протекании быстрых реакций второго по
рядка:
цифры у кривых — значения комплекса в . Ь ^  В

ЬсА.В°А

или при У М  >  1* (так как 
тогда № У М  ->1)

У м  =
У  к Р

(9 .105)

откуда видно, что чем выше константа скорости реакции 6, тем больше 
коэффициент ускорения абсорбции е.

Аналогичный результат может быть получен и при применении мо
дели обновления поверхности.

Для реакций более высокого порядка также можно рассчитать 
коэффициент ускорения абсорбции. Например, на рис. 9.14 представле
ны значения коэффициента е для химической реакции второго порядка. 
Коэффициент ускорения абсорбции е в этом случае зависит от 
безразмерных комплексов**:

__ [  кОсУ М" =
V

ев.ь °в
ЙСА,Ь

где а и Ь — стехиометрические коэффициенты; О  ■ и О в — коэффи
циенты молекулярной диффузии реагентов А и В соответственно.

* При быстрой химической реакции У М  =  У~кП1$\^ >  1.
** Если рассматривать реакцию второго порядка при избытке компонента 

В как реакцию псевдопервого порядка, то при выполнении условия (9.90) У М “  
превращается в У  М.
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Вопросы и упражнения для повторения 
и самостоятельной проработки

1. В чем заключается главная кинетическая особенность гетерогенных хи
мических процессов?

2. Какие кинетические модели обычно используют для описания гетероген
ных процессов в системах «газ — твердое», «газ — жидкость»?

3. Какой смысл вкладывается в понятия «кинетическая область гетероген
ного процесса», «диффузионная область»?

4. Как увеличить коэффициент массоотдачи на стадии внешней диффузии?
5. Выведите уравнение для расчета константы скорости гетерогенного про

цесса в системе «газ — твердое», включающего химическую реакцию первого по
рядка.

6. Изобразите профиль изменения концентрации газообразного реагента при 
протекании гетерогенного процесса, описываемого моделью с фронтальным пе
ремещением зоны реакции в случаях: а) когда гетерогенный процесс лимити
руется внешней диффузией; б) когда гетерогенный процесс лимитируется внут
ренней диффузией; в) когда гетерогенный процесс лимитируется химической 
реакцией; г) когда гетерогенный процесс не имеет лимитирующей стадии (про
текает в переходной области).

7. Сформулируйте основные свойства лимитирующей стадии.
8. Как определить лимитирующую стадию гетерогенного процесса, экспери

ментально изучая влияние температуры на скорость образования продуктов в 
ходе этого процесса?

9. Как определить лимитирующую стадию гетерогенного процесса в системе 
«газ — твердое», используя теоретические зависимости между временем пребы
вания в реакторе и степенью превращения твердой фазы для различных областей 
протекания гетерогенного процесса?

!0. В чем заключаются различия в расчете реакторов для проведения гете
рогенных процессов в системе «газ — твердое» в случаях, когда твердая фаза 
состоит из частиц одного размера и когда она характеризуется каким-то рас
пределением частиц по размерам?

11. Какая величина называется коэффициентом ускорения абсорбции? По
чему можно говорить об ускорении абсорбции, если в жидкой фазе протекает 
химическая реакция?

12. Сравните достоинства и недостатки пленочной модели и моделей обнов
ления поверхности, используемых при описании газожидкостных реакций.

13. Выведите уравнение для расчета коэффициента ускорения абсорбции 
с использованием пленочной модели.

Глава 10

Гетерогенно-каталитические процессы

Явления ускорения химических превращений в результате присутствия 
веществ, не принимающих видимого участия в реакции, были открыты 
уже на ранних этапах становления химической науки. Особый интерес 
к катализу проявился в период интенсивного развития промышленной 
химии, так как возможность ускорять химические реакции в нужном 
направлении без расхода энергии и по существу без расхода самого ве- 
щетва катализатора придали катализу большую практическую значи
мость. С помощью катализа решаются задачи, стоящие перед техноло
гией связанного азота, более 80 % нефти перерабатывается с использо
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ванием каталитических процессов, невозможно без катализаторов- 
осуществление большинства процессов органического синтеза. В по
следние годы катализаторы стали применять для решения энергети
ческих и экологических задач, таких, как создание топливных эле. 
ментов, очистка выхлопных газов автомобилей и промышленных произ 
водств и т. д.

§ 1. Общие представления о катализе

Катализаторы  —  это вещ ества, которые, м ногократно  вступая в промежу
точное взаимодействие с участникам и реакции, изм еняю т ее механизм и увели
чиваю т скорость реакции; при этом они восстанавливаю т свой хим ический состав 
после каждого цикла пром еж уточны х взаимодействий.

Влияние катализатора на механизм химической реакции можно по
яснить на условном примере. Пусть протекает одностадийная реак
ция с энергией активации Е 0:

А +  В -  Я

Ход реакции на энергетической диаграмме (рис. 10.1) изображен кри
вой 1. В присутствии катализатора механизм реакции изменяется, она

протекает через несколько последователь
ных стадий (кривая 2). Например, первой 
стадией может быть образование промежу
точного активированного комплекса АКт:

А 4- Кт -*■ АКт

(здесь Кт — катализатор). Затем активи
рованный комплекс реагирует со вторым 
реагентом с образованием комплекса ката
лизатора и продукта:

АКт +  В ИКт

Последней стадией является разложение 
комплекса ИКт с образованием продукта 
К и высвобождением катализатора для но
вого каталитического цикла:

ИКт ->- И +  Кт

Каждая из этих последовательных стадий характеризуется своими зна
чениями энергии активации Е и  Е 2, Е 3 (кривая 2  на рис. 10.1), но, как 
правило, высота каждого из этих потенциальных барьеров ниже энер
гии активации Е 0. Таким образом, в присутствии катализатора реак
ция протекает по энергетически более выгодному пути, что позволяет 
проводить процесс с большей скоростью.

Путь реакции

Рис. 10.1. Энергетические 
диаграммы каталитической 
и некаталитической реак
ций:
энергетический уровень: 1 —- ис
ходных реагентов, I I  — п родук
тов реакции; 1 — путь реакции 
без катали затора; 2  — путь к а 
талитической реакции
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Исходное (/) и конечное ( / / )  энергетические состояния реакцион
ной системы в присутствии катализатора и без него остаются одинако
выми; следовательно,

к ат а л и за то р  не мож ет  и зм ен и ть  состояни е  химического  равн о весия ,  к о то 
рое не зав исит  от  пути реакции.

Роль катализатора состоит лишь в изменении скорости достижения 
состояния равновесия. Катализатор может увеличивать скорость толь
ко тех процессов, которые разрешены термодинамически, но не может 
инициировать термодинамически невозможные реакции.

Некоторые химические реакции без катализаторов практически не
осуществимы, например, из-за слишком большой энергии активации. 
Казалось бы, что для преодоления высокого энергетического барьера 
можно повысить кинетическую энергию молекул, т. е. увеличить тем
пературу. Но для многих обратимых экзотермических реакций повыше
ние температуры приводит к смещению равновесия в обратную сторону 
и делает реакцию неразрешенной термодинамически. В таких слу
чаях применение катализатора не только оправдано, но и необходимо. 
Катализатор снижает энергию активации реакции и позволяет тем 
самым проводить ее при существенно более низких температурах.

В качестве примера рассмотрим реакцию синтеза аммиака, характе
ризующуюся очень большим значением энергии активации ~  280 
кДж/моль*. Для преодоления такого высокого энергетического 
барьера реагенты необходимо было бы нагреть до температур выше 
1000 °С, при которых равновесная степень превращения даже при 
очень высоких давлениях ничтожно мала.

В присутствии катализатора на основе железа энергия активации 
синтеза аммиака снижается до -—■ 160 кДж/моль, что позволяет прово
дить реально процесс с достаточно высокой скоростью при температу
рах 400—500 °С и высоких давлениях, достигая 20—35% -ной степе
ни превращения исходного сырья.

Чрезвычайно важна роль катализаторов в осуществлении сложных 
реакций, так как катализаторы обладают способностью избиратель
но влиять на скорость только какой-то одной нужной реакции. Так, 
например, сейчас трудно представить процесс крекинга нефтепродуктов 
(система сложных последовательных и параллельных реакций) без 
селективно действующих цеолитных катализаторов, позволяющих на
править процесс в сторону получения высококачественного бензина.

Каталитические процессы подразделяют на две большие группы: 
г о м о г е н н ы е  и г е т е р о г е н н ы е .  Наибольшее распрост
ранение в промышленности получили г е т е р о г е н н о - к а т а 
л и т и ч е с к и е  процессы. В свою очередь, подавляющее большин
ство гетерогенно-каталитических процессов — такие, в которых гра

* Значение энергии активации реакции синтеза аммиака без катализатора 
яе может быть получено прямыми экспериментами, но можно определить энер
гию активации обратной реакции — разложения аммиака и, зная, что разность 
энергий активации прямой и обратной реакций равна ДН, определить
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ницей раздела фаз служит поверхность твердого катализатора, нахо
дящегося в газообразной или жидкой реакционной среде. Существенным 
преимуществом таких процессов является простота разделения продук
тов реакции и частиц катализатора для повторного использования ка
тализатора.

В 70-80-е годы активно развивались новые направления катализа, 
которые в какой-то степени сближают гомогенный и гетерогенный ка
тализ. Большие перспективы открывает иммобилизация гомогенных 
комплексных катализаторов в полимерных гелях, т. е. закрепление их 
на макромолекулах путем химического или иного связывания. Но
вые возможности проведения технологических процессов в сравни
тельно мягких условиях (невысокие температуры, давления) могут 
появиться с использованием катализа на иммобилизованных ферментах. 
Хотя это направление еще не получило широкого развития вследствие 
дороговизны ферментов, развитие современной биотехнологии и ин
женерной генетики обеспечивает все большую доступность ферментов.

В данной главе будут рассмотрены особенности кинетики гетеро
генно-каталитических процессов применительно к системе «твердый 
катализатор — газообразная (жидкая) реакционная среда».

§ 2. Технологические характеристики 
твердых катализаторов

Подбор катализаторов для проведения промышленных процессов — 
задача чрезвычайно сложная. Катализаторы очень специфичны по от
ношению к различным химическим реакциям. Существующие теории 
катализа объясняют эту специфичность рядом энергетических и гео
метрических факторов, в результате влияния которых данный катали
затор воздействует на скорость только одной реакции или очень уз
кой группы реакций. Не всегда еще возможен строго научный выбор 
конкретного катализатора для данного химико-технологического 
процесса, хотя теория каталитических процессов в последние десяти
летия получила значительное развитие и характеризуется многими но
выми достижениями.

Твердые катализаторы — это, как правило, высокопористые веще
ства с развитой внутренней поверхностью, характеризующиеся опре
деленной пористой и кристаллической структурой, активностью, се
лективностью и рядом других технологических характеристик.

Рассмотрим некоторые характеристики твердых катализаторов.
Активность. При сравнении разных катализаторов обычно выбира

ют более активный, если он удовлетворяет основным технологическим 
требованиям.

Активность катализатора — мера ускоряющего воздействия по отношению 
к данной реакции.

В связи с большим разнообразием каталитических процессов не су
ществует единого количественного критерия активности. Это связано с
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тем, что применение различных катализаторов даже для одной и той 
же химической реакции может по-разному изменить ее механизм. 
Как правило, применение катализатора приводит к изменению и по
рядка реакции, и энергии активации, и предэкспоненциального мно
жителя.

Количественным критерием активности катализатора для данной 
реакции может служить, например, константа скорости, измеренная 
для разных катализаторов в сопоставимых условиях (стандартных). 
Такой подход применим, если для всех сравниваемых катализаторов 
данной группы остается одинаковым порядок реакции.

Иногда сравнивают катализаторы по скорости реакции или по сте
пени превращения реагентов в стандартных условиях, по количеству 
реагентов, вступающих во взаимодействие в единицу времени на еди
нице поверхности катализатора (производительности, или напряженно
сти, катализатора) и т. п.

Если каталитическая реакция имеет такой же порядок, что и не
каталитическая, т. е. их константы скорости /гКт и к — имеют одина
ковые единицы измерения, то активность катализатора А  можно оп
ределить, как отношение констант

¿Кт ¿Ктехр (— Е '/« П
А = ----- =  ---------------------------, • (10. П

к к0 ехр ( — Е/ЯТ)

где £ ' и Е  — энергии активации каталитической и некаталитической 
реакций.

Из уравнения (10.1) следует, что активность тем выше, чем больше 
снижается энергия активации в присутствии катализатора. При этом, 
однако, нужно иметь в виду, что в присутствии катализатора меняется 
не только энергия активации, но и предэкспоненциальный множитель. 
Рост активности за счет снижения энергии активации сдерживается 
уменьшением к ^ т по сравнению с &0 (имеет место так называемый 
к о м п е н с а ц и о н н ы й  э ф ф е к т ) .

Температура зажигания. Наряду с активностью важной техноло
гической характеристикой является температура зажигания катализа
тора тааж.

Температура заж игания  —  это  минимальная температура, при которой тех
нологический процесс начинает идти с д остаточной для практических целей ско
ростью.

Понятие «зажигание», означает, что при увеличении температуры выше пре
дела, равного ТзаУК, происходит резкое, скачкообразное увеличение скорости 
реакции. «Зажигание» может иметь место и в некаталитических реакциях.

Рассмотрим, например, графическое решение системы уравнений материаль
ного и теплового балансов проточного реактора при проведении в нем экзотер
мической реакции. Предположим, что взаимное положение линий, описываю
щих уравнения материального и теплового балансов, отвечает изображенному на 
рис. 10.2, т. е. линия 2 уравнения теплового баланса является касательной в точ
ке Л к линии 1 уравнения материального баланса. Тогда небольшое изменение 
начальной температуры на входе в реактор от 7 \  — АТ  до 7 \  +  ДТ приведет 
к скачкообразному изменению достигаемой в реакторе степени превращения от

2 0 9



* ал Д° * а ,2 - Это означает, что при тех же значениях объема реактора и объемного 
расхода реагентов через него произошло резкое возрастание скорости реакции 
(и одновременно скорости тепловыделения)-.

Следовательно, температура Ту и является температурой зажигания. Число
вое значение Тг на рис. 10.2 (и соответственно положение точки А) определяется 
в первую очередь кинетическими особенностями реакции, влияющими на поло
жение линии 1 уравнения материального баланса. Так как каждый катализатор 
характеризуется своими кинетическими параметрами, то и температуры заж и
гания будут различными для разных катализаторов.

С технологической точки зрения лучше использовать катализато
ры с низкой температурой зажигания, что позволяет снизить энергети

ческие затраты на предварительный на
грев реакционной смеси.

Для экзотермических реакций поня
тие «температура зажигания» может 
быть конкретизировано количественно. 
Чем меньше температура проведения 
процесса, тем меньше скорость реакции 
и тем меньше выделяется теплоты. При 
некоторой минимальной температуре 
(температуре зажигания) скорость выде
ления теплоты становится равной ско
рости отвода теплоты (расходу теплоты 
на нагрев исходной реакционной смеси 
и выносу теплоты с продуктами реак
ции). Таким образом, температура зажи
гания для экзотермических реакций — 
это минимальная температура, при кото
рой процесс можно проводить в автотер- 
мическом режиме, без подвода теплоты 
извне.

Особенно важно иметь невысокую температуру зажигания катали
затора при проведении обратимых экзотермических реакций, тогда 
невысокие температуры проведения процесса позволяют сместить рав
новесие реакции в сторону ее продуктов.

Селективность. Сложные каталитические реакции могут протекать 
по нескольким термодинамически возможным направлениям с образо
ванием большого числа различных продуктов. Преобладающее тече
ние реакции зависит от используемого катализатора, причем не всегда 
ускоряется процесс, термодинамически самый выгодный из нескольких 
возможных.

С елективностью  или избирательностью  катализатора назы ваю т его способ
ность избирательно ускорять  целевую реакцию  при наличии нескольких побоч
ных.

Количественно селективность катализатора можно оценить как 
селективность процесса (см. гл. 1, § 2) — интегральную или дифферен
циальную.

¿10

Рис. 10.2. Совместное решение 
уравнений материального и 
теплового балансов проточно
го реактора:
/  — линия уравнения м атериально
го балан са; 2 — линия уравнения 
теплового балан са



Если одновременно протекает несколько параллельных реакций, 
то можно подобрать разные селективные катализаторы для каждой из 
этих реакций. Например, в присутствии оксида алюминия или оксида 
тория этанол разлагается преимущественно на этилен и воду:
С,Н5ОН ->- С2 Н4 +  Н20

В присутствии серебра, меди и других металлов практически имеет 
место только реакция дегидрирования спирта с образованием уксус
ного альдегида:
С2Н5ОН — СН3СНО +  Н2

В присутствии смешанного катализатора (А120 3 +  2пО )  с достаточно 
высокой селективностью идут реакции дегидратации и дегидрирова
ния с образованием бутадиена:
2С,Н5ОН — С4Нв-1-2Н20  +  Н,

Селективность зависит не только от выбранного катализатора, но и 
от условий проведения процесса, от области протекания гетерогенно
каталитического процесса (кинетической, внешне- или внутреннедиф
фузионной) и т. д.

Пористая и кристаллическая структура катализатора. Важным 
свойством катализатора является пористая структура, которая харак
теризуется размерами и формой пор, пористостью (отношением сво
бодного объема пор к общему объему); удельной поверхностью ката
лизатора (т.е. приходящейся на единицу массы или объема).

При выборе твердого вещества, которое должно служить активным 
катализатором для гетерогенных газовых реакций, важную роль игра
ет доступность поверхности катализатора для реагирующих газов. 
Чем больше для каждого данного катализатора поверхность, доступ
ная для реагирующего газа, тем выше скорость расходования реаген
тов в единицу времени при использовании того же количества катали
затора.

Промышленные катализаторы всегда имеют развитую внутреннюю 
поверхность, иначе внешняя поверхность, весьма небольшая, быстро 
подвергалась бы отравлению, и катализатор вскоре утрачивал бы ак
тивность. Чем выше пористость катализатора и чем меньше диаметр 
пор, тем больше внутренняя поверхность. Современные катализаторы 
характеризуются большими значениями удельной поверхности — до 
10— 100 м2/г.

Однако распределение пор по размерам может оказаться таким, 
что часть поверхности катализатора окажется совершенно недоступ
ной для реагирующих молекул большого размера и, кроме того, ско
рость превращения реагентов в конечные продукты может уменьшать
ся вследствие затруднения диффузии реагентов внутри пор.

Для получения катализаторов с развитой пористой структурой ис
пользуют специальные методы их приготовления. Стараются приме
нять в качестве катализаторов природные или искусственные высоко
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пористые адсорбенты (алюмосиликаты, цеолиты, силикагель, активи
рованный уголь и т.д.); эти вещества употребляют также как носители, 
на поверхность которых наносят активные компоненты.

Наряду с пористой структурой большое значение имеет кристал
лическая структура катализаторов. Различные кристаллические мо
дификации одного и того же вещества могут обладать сильно отлича
ющейся каталитической активностью. Например, переход у  =  А130 3 
в а-А120 3 на несколько порядков снижает активность этого веще
ства как катализатора дегидрирования.

Промотнрование и отравление катализаторов. Часто введение очень 
небольшого количества (долей процента) какой-либо посторонней добав
ки к основному катализатору приводит либо к резкому повышению его 
активности, либо, наоборот, к снижению активности на несколько по
рядков. В первом случае говорят о промотировании, во втором — об 
отравлении катализатора.

Механизм промотирования твердых катализаторов может быть 
различным. Добавки могут вступать с основным катализатором в хи
мическое взаимодействие, образуя на поверхности продукты, облада
ющие более высокой каталитической активностью; они могут изме
нить условия взаимодействия с реагентами в местах контакта основно
го компонента и промотора,а также увеличить дисперсность или ста
билизировать пористую и кристаллическую структуру катализатора 
и т.п.

Например, каталитическая активность У20 5 по отношению к реак
ции окисления диоксида серы повышается в сотни раз при добавлении 
небольших количеств сульфатов щелочных металлов; введение 2—3 % 
А120 3 в  катализатор синтеза аммиака позволяет создать стабильную 
геометрическую структуру, не меняющуюся под воздействием реакци
онной среды в течение длительного времени.

Практическому использованию каталитических процессов часто 
препятствует снижение активности катализатора при воздействии на 
него веществ, называемых к а т а л и т и ч е с к и м и  я д а м и .  
Например, если в газе, поступающем для окисления Б 0 2 на ванадие
вом катализаторе, содержание 51Р4 составляет 4—5 мг/м3, происходит 
резкое снижение каталитической активности.

Это объясняется в соответствии с теорией активных центров, сог
ласно которой каталитическую активность проявляет не вся поверх
ность катализатора, а лишь некоторые ее участки, обладающие оп
ределенным энергетическим и геометрическим соответствием реагиру
ющим молекулам — а к т и в н ы е  ц е н т р ы .  Каталитические 
яды блокируют эти активные центры, образуя с ними поверхностные 
химические соединения.

Отравление бывает обратимым и необратимым. При о б р а т и 
м о м  о т р а в л е н и и  активность катализатора постепенно восста 
навливается, если в реакционной смеси больше не содержится катали
тического яда. При н е о б р а т и м о м  о т р а в л е н и и  дейст
вием свежей реакционной смеси активность восстановить не удается.
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Одно и то же вещество может вызвать и обратимое и необратимое от
равление, в зависимости от продолжительности его действия, концент
рации в реакционной смеси, температуры процесса.

Например, для железного катализатора синтеза аммиака катали
тическими ядами являются кислород и кислородсодержащие соедине
ния (СО, С 02, Н 20). При содержании М О -2 % СО в газовой смеси, 
поступающей на катализатор, работающий при давлении 30 МПа и 
температуре 450° С, через 6 сут активность катализатора уменьшается 
на 25 %; его активность можно полностью восстановить за 1 сут. 
работы с чистым газом. При содержании 5• 10~2 % СО в исходном га
зе через 3 сут активность катализатора падает на 67 % ,  а через 4 сут 
работы на чистом газе полностью восстанавливается. При 500 °С и 
содержании 5-10~3 % О, концентрация ¡ЧН3 в газе на выходе падает 
на 4 % и применение чистого газа уже не восстанавливает прежнюю 
активность катализатора.

С целью удлинения срока службы катализатора в промышленных 
условиях в технологических схемах предусматривают тщательную 
очистку реагирующих веществ от примесей, являющихся каталити
ческими ядами (например, в производстве серной кислоты — от сое
динений мышьяка и фтора, в производстве аммиака — от СО, С 02, сер 
нистых соединений и т. д.).

В ряде случаев катализатор отравляется побочными продуктами 
реакции. Так, в реакциях органических соединений (крекинга, дегид
рирования, изомеризации) отравление катализаторов часто происхо
дит в результате образования высокоуглеродистой полимерной плен
ки (так называемого кокса), покрывающей поверхность катализатора. 
Для ее удаления цикл катализа сменяют циклом регенерации — ката
лизатор продувают при высокой температуре воздухом для перевода 
кокса в С 02.

§ 3. Основные стадии и кинетические особенности 
гетерогенно-каталитических процессов

Гетерогенно-каталитическая реакция на поверхности твердого ката
лизатора — это сложный многостадийный процесс. Наблюдаемая об
щая скорость каталитической реакции зависит от относительных ско
ростей нескольких различных по своей физической и химической при 
роде стадий.

Рассмотрим основные стадии процесса взаимодействия газообраз
ного реагента с зерном пористого катализатора (рис. 10.3).

1-я стадия. Как и в гетерогенном некаталитическом процессе, 
сначала происходит диффузия газообразного реагента из основного 
потока к внешней поверхности зерна катализатора через газовую плен
ку, в которой концентрация реагента ниже, а концентрация продукта 
выше, чем в основном потоке. Эту стадию можно назвать с т а д и е й  
в н е ш н е й  д и ф ф у з и и .
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2-я стадия. О сновная часть молекул газообразного реагента диф
ф ундирует внутри  нор катализатора ( с т а д и я  в н у т р е н н е й  
д и ф ф у з и и ) .  Скорость диффузии молекул через пористую  среду 
во много раз меньш е скорости их поступательного движ ения. Это объ
ясняется тем, что во время прохож дения через катализатор  молекулы 
сталкиваю тся со стенками пор и с другими молекулами, что приводит 
к совершенно беспорядочному их движению. В зависимости от соотно
ш ения длины свободного пробега молекул и диаметра пор, а такж е от

перепада давления вдоль поры различаю т 
объемное (свободное) течение газов, течение 
Кнудсена и вы нуж денное течение. В се  эти ви
ды диффузии мож но описать уравнениям и 
м олекулярной диффузии (законы Ф ика).

3- я стадия. М олекулы реагента адсорби
руются на поверхности катализатора. А д- 
с о р б ц и я  представляет собой явление, 
связанное с уменьшением количества газа при 
соприкосновении газа (адсорбата) с твердым 
телом (адсорбентом), и заклю чается в некото
ром уплотнении газа на поверхности твер
дого тела. Различаю т ф и з и ч е с к у ю  
а д с о р б ц и ю  и х е м о с о р б ц и ю  в 
зависимости от того, какова природа сил, 
вызывающих это концентрирование молекул 
адсорбата у поверхности твердого тела . Если 
эти силы имеют такую  ж е природу, как  и мо
лекулярное взаимодействие в газах , ж и дко
стях и твердых телах , то говорят о физиче
ской адсорбции. П ри хемосорбции прояв

ляю тся силы взаимодействия химической природы —  молекулы  ад
сорбата теряю т свою индивидуальность, образуя поверхностные сое
динения с адсорбентом.

П ри  протекании каталитических процессов основная роль принад
леж ит хемосорбции, или а к т и в и р о в а н н о й  а д с о р б ц и и ,  
результатом  которой является  образование активированного ком плек
са адсорбции —  неустойчивого промежуточного соединения между 
реагентом и катализатором . Стадия активированной адсорции опре
деляет специфичность действия катализаторов в отношении р азли ч 
ных реакций. Е сли химическая связь  реагента с адсорбентом слиш ком 
сильная, разруш ение образовавш егося комплекса, ведущее к образо
ванию продуктов, затрудн яется . Е сли  ж е  связь  адсорбента и адсорба
та слиш ком слабая, бли зкая  по своей природе к физической адсорбции, 
то в м олекуле адсорбата не происходит разры хления связей, при водя
щ его к  снижению  энергии активации каталитического процесса по 
сравнению  с некаталитическим .

4-я стадия. Вслед за адсорбцией происходит собственно п о в е р х 
н о с т н а я  х и м и ч е с к а я  р е а к ц и я ,  которая заклю чается

Рис. 10.3. Схематическое 
изображение участка 
зерна катализатора:
I — поток газа , обтекаю щ ий 
зерно катал и зато р а; I I — 
пограничная газо в ая  плен
ка; I II  — пора внутри к а т а 
лизатора; А — исходный 
реагент; И — продукт р еак 
ции
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либо в перегруппировке активированного комплекса адсорбции, либо 
во взаимодействии одного адсорбированного реагента с молекулами 
другого реагента. Механизм этой реакции может быть различным; от 
него зависит и вид кинетического уравнения. В результате поверхно
стной реакции образуется адсорбированный продукт.

5-я стадия. Следующим этапом процесса является д е с о р б ц и я  
продукта с поверхности катализатора. На этом этапе также проявля
ются специфические свойства катализатора: энергия связи адсорбиро
ванного продукта и адсорбента должна быть такой, чтобы десорбция 
в объем не вызывала затруднений.

Стадии 3, 4, 5 являются центральными в ходе каталитического процесса. 
Суммарно их можно рассматривать как поверхностную химическую реакцию. 
Эти стадии могут протекать одновременно с предыдущими — диффузионными —  
•стадиями, причем как на внешней поверхности зерна катализатора, так и, в ос
новном, на внутренней поверхности пор.

6-я стадия. Десорбированные газообразные продукты диффунди
руют из пор к внешней поверхности катализатора (обратная внутрен
няя диффузия).

7-я стадия. Газообразные продукты диффундируют от поверхно
сти катализатора в газовый поток через пограничную пленку, окру
жающую зерно катализатора.

Таким образом, гетерогенно-каталитический процесс — это слож
ная система последовательных и параллельных стадий, имеющих раз
ную природу. Как и в случае некаталитического гетерогенного про
цесса, одна из стадий может оказывать наиболее сильное тормозящее 
воздействие на весь процесс, тогда скорости остальных стадий «под
страиваются» под скорость этой наиболее затрудненной стадии, кото
рая может быть названа лимитирующей.

Влияние массопередачи через газовую фазу. Исходные реагенты 
до адсорбции и продукты реакции после десорбции должны транспор
тироваться из газового потока к поверхности катализатора или от нее 
в газовый поток. Если реакция происходит в проточной системе, ско
рость газа обычно достаточно велика, чтобы массопередача происходила 
по механизму турбулентной диффузии. При этом общая скорость 
процесса не зависит или зависит слабо от скорости внешней диффузии. 
При нетурбулентном течении газа скорость массопередачи может быть 
относительно низкой, возможно внешнедиффузионное торможение ка
талитической реакции, нежелательное при проведении процесса в про
мышленном реакторе.

Каталитический процесс протекает во внешнедиффузионной об
ласти при большом диаметре зерен катализатора, малой линейной ско
рости газа относительно катализатора и очень высоких температурах.

При этом концентрация реагентов с А,8 и продуктов сВ(8 у ьнеш- 
ней поверхности катализатора резко отличается от концентраций в 
газовом потоке с Л,в и сл,г:
сА .5«сА.г ; (Ю.2)

» « п .* .  (10.3>



Перепады концентраций А с А =  с А,е — с А,5 и Аск =  сн ,8 — ск ,8 
возникают в пограничном диффузионном слое, толщина которого 6 
зависит от ряда факторов, например в ламинарном потоке б =  
=  аР е-0 -5, где а  линейный размер; И е — число Рейнольдса.

Скорость процесса, протекающего во внешнедиффузионной обла
сти, может быть выражена скоростью диффузионного (конвективного) 
переноса к внешней поверхности с учетом неравенства (10.2):

» га =  » * а  =  - - ^ - - - ^ - ~ Р а ‘ а . « ,  ( 1 0 . 4 )

где 5 — внешняя поверхность катализатора; (3 А — коэффициент мас- 
соотдачи, зависящий от коэффициента диффузии компонента А и 
толщины пограничного диффузионного слоя.

При диффузии разных газообразных веществ уравнение (10.4) 
относится к наиболее медленно диффундирующему компоненту. Как 
видно из уравнения (10.4), независимо от механизма каталитической 
реакции и истинных кинетических закономерностей скорость процес
са, протекающего во внешнедиффузионной области, формально опи
сывается уравнением первого порядка (прямо пропорциональна кон
центрации газообразного реагента).

Энергия активации гетерогенно-каталитического процесса в этой 
области формально определяется температурной зависимостью коэф
фициентов диффузии*. Так как зависимость эта слабая, энергия акти
вации оказывается очень небольшой и даже иногда равной нулю. По
этому при повышении температуры скорость реакции возрастает быст
рее, чем скорость диффузии, и, как следствие, в области высоких тем
ператур скорость диффузии начинает лимитировать процесс.

Реализация каталитического процесса во внешнедиффузионной об
ласти может сопровождаться некоторыми нежелательными явлениями. 
Вследствие подобия явлений массо- и теплопередачи при затруднен
ной диффузии коэффициенты теплопередачи от поверхности катализа
тора в газовый объем невелики. Д ля экзотермических реакций это мо
жет привести к сильному разогреву катализатора, нежелательному для 
обратимых процессов, так как это приводит к смещению равновесия 
в обратную сторону. При протекании последовательных реакций тор
можение транспорта промежуточного продукта способствует более 
длительному пребыванию его у поверхности и благоприятствует по
бочным превращениям, что приводит к снижению селективности.

Скорость процесса при переходе во внешнедиффузионную область 
очень существенно снижается по сравнению с протеканием реакции 
в кинетической области; например скорость окисления аммиака мо
жет уменьшиться на 99 %,  окисления диоксида серы на 2,5—47 % по 
сравнению со скоростью в кинетической области.

* В данном случае речь идет о «кажущейся» энергии активации каталитичес
кой реакции.
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Переходу процесса из внешнедиффузионной области в кинетиче
скую способствуют снижение температуры процесса, увеличение ли
нейной скорости газа или интенсивности перемешивания, снижение 
давления, уменьшение размеров гранул катализатора.

Влияние массопередачи в порах. Каталитическая реакция проте" 
кает в основном на поверхности пор катализатора, так как внутрен
няя поверхность катализатора на несколько порядков больше внеш
ней. Условия транспорта реагентов в поры катализатора поэтому мо
гут оказать существенное влияние на протекание химической реак
ции .

Если диффузия в порах катализатора протекает быстро по сравне
нию с химической реакцией, то, очевидно, вся доступная поверхность 
катализатора принимает участие в реакции, так как реагенты дости
гают внутренней поверхности пор, прежде чем прореагируют. В таком 
случае, хотя между наружной и внутренней частями зерна катализа
тора перепад концентраций и невелик, наблюдается установившийся 
диффузионный поток, перемещающий реагирующие молекулы внутрь 
частиц и выводящий из них образовавшиеся молекулы. Д ля медленных 
химических реакций полезной оказывается практически вся внутрен
няя поверхность катализатора.

Такие медленные реакции можно противопоставить быстрой реак
ции на очень активном катализаторе, при которой реагирующие веще
ства превращаются в конечные продукты еще до того, как проникают 
е глубь пор. Около внешней поверхности зерна возникает резкий гра
диент концентраций и молекулы реагентов быстро диффундируют в по
ры на небольшие расстояния, а молекулы продуктов быстро диффун
дируют наружу. В результате реакция почти целиком протекает на 
внешней поверхности катализатора, а внутренняя часть пористой 
структуры не используется.

Таким образом, в зависимости от соотношения интенсивности двух 
параллельно протекающих процессов —• диффузии в поры и химиче
ской реакции, внутренняя поверхность катализатора используется с 
большей или меньшей степенью эффективности.

Эффективность использования внутренней поверхности катализа
тора. Эффективность использования поверхности катализатора зави
сит от условий проведения процесса — температуры, давления и дру
гих, влияющих на константу скорости реакции и коэффициент диффу
зии. Например, степень использования поверхности при проведении 
каталитической реакции синтеза аммиака на промотированном желез
ном катализаторе (500 °С, давление 30 МПа) составляет 5,4 %, а при 
проведении реакции окисления диоксида серы на ванадиевом катали
заторе (450 °С; 0,98 МПа) - 71 %.

Количественно эффективность использования поверхности ката
лизатора можно оценить по коэффициенту эффективности е. Он пред
ставляет собой отношение средней скорости расходования реагента 
в порах катализатора к максимальной скорости расходования, которая
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имела бы место в отсутствие тормозящего влияния внутренней диф
фузии.

Рассмотрим вывод уравнения для расчета коэффициента эффектив
ности использования внутренней поверхности е для случая, когда ка
тализатор имеет прямые цилиндрические поры радиуса /? и длины Ь  
(рис. 10.4, а) и на их поверхности протекает химическая реакция пер

вого порядка, скорость которой описывает
ся уравнением

1
гегА =  — - аБ с)т

=  ка А» (10.5)

Рис. 10.4. Прямая цилин
дрическая пора (а) в зерне 
катализатора и распределе
ние концентрации реагента 
по ее длине (б)

где 5  — поверхность катализатора; — 
константа скорости поверхностной реакции 
первого порядка.

Так как по длине поры концентрация 
реагента А уменьшается в результате тор
мозящего влияния внутренней диффузии, то 
и скорость реакции неодинакова в начале 
поры и в ее конце. Максимальной скорость 
расходования реагента будет, если по всей 
длине поры установится концентрация реа
гента, равная его концентрации на внеш
ней поверхности с д,8:

~ И £ )  -\ / т  я V
А,3 ■ ( 10 .6 )

Поверхность 5  — это внутренняя поверхность цилиндрической поры: 
5  =  2 я Ш . (10 .7)

С учетом уравнения (10.7)
1 ЛпА

<1т
-2пШкц  сА ( 10.8 )

Реальный расход вещества А на химическую реакцию в условиях 
затрудненности внутренней диффузии не может быть выше скорости 
поступления вещества А за счет молекулярной диффузии в устье поры:

а  \  ЙТ / С Р  V 6г / « - о
(10.9)

где г  — координата.
С учетом уравнений (10.8) и (10.9) коэффициент эффективности ис

пользования внутренней поверхности можно представить в виде сле
дующего выражения:

од Аса
6 г  )г 0

2лЯИг3 сА а 2кв (10.10)
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Чтобы рассчитать градиент концентрации в устье поры (с1сд/с12)2=0, 
необходимо получить зависимость с А (г). С этой целью составим мате
риальный баланс для бесконечно малого объема внутри поры, вырезан
ного двумя параллельными сечениями, находящимися на расстоянии 
сЬ друг от друга (рис. 10.4, а). Поступление вещества А в этот объем 
осуществляется только за счет диффузии

—я /? 2 о | - ^ - |  . (10.11)

Расходование вещества А происходит как за счет диффузии в сече
нии 2 +  с!г

/  ¿сА \  /  Ас.  а2 сА \

■ Я*2° ( ~ ) 2+а Г - Я*2° ( ~ + ^ г ) ’ (1° - 12)
так и за счет поверхностной химической реакции
2 л Я А гк 3сА. (1 0 .1 3 )

В стационарном режиме алгебраическая сумма потоков (10.11), 
(10.12) и (10.13) равна нулю:

С|2СД
лУ?2 О -----------d z — 2 я /? с1 г^8 С ,= 0  (1 0 .1 4 )dz2 А
или

СА 2к в

dг2 №  А 

Введем обозначение

Сд =  0. (10 .1 5 )

(1 0 .1 6 )

Тогда однородное дифференциальное уравнение второго порядка при
мет вид
Сд —  т г сА =  0 . (1 0 .1 7 )

Найдем его решение при следующих граничных условиях:
1) при г  =  0 Сд =  Сд>8; (1 0 .1 8 )

2 ) при г  =  1  ^ А^ г ) ь  =  0 , (1 0 .1 9 )

т. е. на дне поры диффузионный поток отсутствует (рис. 10.4, б).
Будем искать частное решение уравнения (10.17) в виде с к — е Аг. 

Тогда с'х =  А е Аг, са =  А геАг и уравнение (10.17) примет вид 
А 2еАг—т 2еАг =  0, откуда следует, что А  =  ±  т .

Следовательно, частными решениями уравнения (10.17) являются
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а общим решением будет их линейная комбинация
сА= М 1 етг +  Мг е - тг. (10.20)

Постоянные интегрирования М х и М 2 найдем из граничных усло
вий (10.18) и (10.19).

Из условия (10.18) следует 2 =  0; с А<8 =  М г +  М , 
или

М 2 = с А > 5 — Л*! .  ( 1 0 . 2 1 )

Из условия (10.19)

г =  1; = М 1 тетЬ — Мг т е ~ т1 = 0
V йг /г  = /.

или с учетом уравнения (10.21)
М, е'п1- с к &е - тЬ + М хе ~ т1 = 0 .

Откуда
— тЬ е ~ ' пЬ

/И1 =  Са , з _ С а -3 2 с Ь  ( т ! ) ’ ( 1 0 . 2 2 )

где сЬ (т £ )  =  (ет£- +  е ~ т1-)/2.
Итак, распределение концентрации са по длине поры с д (г) имеет 

вид
е - т 1  е т г  ет 1 е - т г  _  с Ь [ т ( / . - г ) ]

СА сА.з 2с11(тЛ) ^ Сд>8 2сЬ (тЬ) Са ' ъ сЬ(т/.)

Теперь не представляет труда получить значение градиента концент
рации в устье поры:

\  с» .  т  ______
------- 1 --- ------1-------эЬ (тЬ) =  тсА ДИ ( т Ь ) . (10.24)

6 г  / г = 0  сЬ

Подставив уравнение (10.24) в выражение (10.10), получим с уче
том (10.16)

ЭЯтсА_ 5 № (т1)  Щ ( т ! )

2А8 1сА> 5 т / .

В еличину

(10.25)

Ж " * *  , '0' 26,
называю т м о д у л е м  Т и л е  (индекс «1» означает, что он получен 
д л я  реакции первого порядка).

И так,

( Ю .2 7 )
%
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График гиперболической тригонометрической функции имеет
вид, изображенный на рис. 10.5. Из графика видно, что ~  Н1 
при С  0,5, следовательно, коэффициент использования поверхно
сти при малых значениях /гх практически равен 1. Это имеет место 
в том случае, если катализатор имеет короткие широкие поры и кон
станта скорости поверхностной реакции мала по сравнению с коэффи
циентом диффузии.

При >  4 можно принять, что 1, и тогда чем больше
тем меньше г.  Следовательно, эффективность использования внут
ренней поверхности катализатора мала, если катализатор имеет длин
ные узкие поры, коэффициент диффузии 
мал, а константа скорости поверхност
ной реакции велика (например, при 
высоких температурах). Если /гх >  1, 
то е —► 0.

При известной величине е кинетиче
ское уравнение реакции умножают на 
коэффициент эффективности использо
вания внутренней поверхности и расче
ты реактора проводят на основе такого 
кинетического уравнения, а в качестве 
концентрации реагента подставляют 
концентрацию с А, 8, установившуюся в 
результате адсорбции реагента А на 
внешней поверхности катализатора.

Коэффициент эффективности использования поверхности катализа
тора можно получить и для реакций с порядком, отличающимся от 1. 
Например, для реакции второго порядка.

—  т с у ’ т -  “ ° '28>

где

Г  2¿вс, =

н' = 1 \ /  — Я Г -  (10-29)

На рис. 10.6 приведена зависимость коэффициента г  от модуля Ти
ле для реакций первого и второго порядков.

Стадия адсорбции. Стадия адсорбции реагентов на поверхности 
катализатора играет определяющую роль в ходе гетерогенно-катали
тического процесса. Характер адсорбции в значительной степени 
влияет на вид кинетических уравнений, необходимых для расчета ка
талитических реакторов. Рассмотрим поэтому некоторые особенности 
стадии адсорбции.

При физической адсорбции, как правило, очень быстро устанавли
вается равновесие между адсорбированными частицами и частицами,

Рис. 10.5. График гиперболиче
ской тригонометрической функ
ции

221



находящ имися в газовой фазе, т. е. равенство скоростей адсорбции и 
обратного ей процесса десорбции. Считают, что физическая адсорбция 
вы зы вается теми ж е неспецифическими силами м еж м олекулярного в з а 
имодействия, что и конденсация паров. Теплота физической адсорбции 
невелика; она близка к теплоте конденсации и составляет обычно 
10— 40 кД ж /м оль. К ак правило, физическая адсорбция играет сущ ест
венную роль тогда, когда температура газа пониж ается ниже критиче
ской , т. е. когда газ находится в виде пара.

Х емосорбция может протекать при температуре и выше, и ниж е 
критической температуры  адсорбента. От физической адсорбции ее от

личает преж де всего значительно больш ая 
специфичность, т. е. зависимость от химиче
ской природы адсорбента и адсорбата. Т епло
ты хемосорбции близки к теплотам химиче
ских реакций. Х емосорбированные вещества 
удалить с поверхности адсорбента значитель
но труднее, чем при физической адсорбции, 
причем десорбция может сопровож даться х и 
мическими реакциям и. Н апример, при терми
ческой десорбции кислорода с у гл я  (ки сло
род хемосорбируется на угле  очень прочно) 
вместо кислорода вы деляется смесь СО и С 0 2.

Х емосорбция нередко протекает сравн и 
тельно медленно, со скоростью, определяе
мой наличием активационного барьера (от
сюда название «активированная адсорбция»). 
П роцесс хемосорбции может состоять из двух 
стадий: сначала происходит быстрая физиче
ская  адсорбция газа , а затем он вступает в 
медленную химическую  реакцию  с поверх
ностью твердого тела.

П ри низких температурах скорость хемосорбции так м ала, что 
практически наблю дается только  ф изическая адсорбция. Н аоборот, 
при высоких тем пературах ф изическая адсорбция почти незаметна 
и происходит лиш ь хемосорбция.

Скорость гетерогенно-каталитических реакций пропорциональна 
поверхностным концентрациям  адсорбированны х молекул. Т ак  к ак  
на практике часто можно считать, что на поверхности катализатора 
имеет место адсорбционно-десорбционное равновесие, о поверхностных 
концентрациях реагентов можно судить по равновесному распреде
лению м олекул адсорбата между поверхностью твердого тела  и газо 
вой фазой. Это распределение зависит от давления, температуры , при
роды адсорбента и адсорбата, от площ ади адсорбента. П рин ято  оце
нивать равновесное распределение по изотермам адсорбции, показы 
вающ им, каким  образом количество адсорбированного вещ ества зави 
сит от равновесного парциального давления данного газа при постоян
ной температуре.

С

Рис. 10.6. Зависимость 
коэффициента эффек
тивности использования 
внутренней поверхности 
катализатора е от зна
чения модуля Тиле для 
реакций первого ( /)  и 
второго (2) порядков
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Сущ ествует несколько видов изотерм адсорбции. Рассмотрим вы 
вод изотермы адсорбции Л енгмю ра; в основе этого вывода леж и т  не
сколько  допущ ений, учет которых приводит к  более сложным у р а в 
нениям. Д опущ ения эти таковы: 1) адсорбированные частицы связан ы  
с определенными локализованны ми центрами на поверхности адсор
бента; 2) каж ды й центр может присоединять только одну адсорбирую 
щ уюся частицу; 3) эн ерги я адсорбированных частиц на всех центрах  
поверхности одинакова и не зависит от присутствия или отсутствия 
других адсорбирую щ ихся частиц на соседних центрах.

У равнение изотермы адсорбции Л енгм ю ра м ож ет быть получено из 
условия равенства скоростей адсорбции и десорбции в момент равнове
сия. П усть  адсорбируется только одно вещество А, равновесное д авл е
ние которого в газовой фазе равно р А. Н а поверхности имеется оп ре
деленное число мест (или центров) адсорбции N 0, часть которы х N  А 
занята адсорбированными молекулами, а часть М' — М0 —  Ы л сво
бодна. С корость десорбции (испарения) принимается пропорциональ
ной N  к и равной

«»дес =  * 1 ^ А, (1 0 .3 0 )

где к1 —  константа скорости десорбции.
С корость адсорбции (конденсации) пропорциональна количеству 

свободных центров N '  и давлению  газа:

ulan.c=Ьг pA N' =  k2px (Na — Nк)' (10 .31)

где к 2— константа скорости адсорбции. П ри  равновесии и»дес =  шадс

(10 .32 )

Введем адсорбционный коэффициент Ь А, равный отношению констант 
скоростей адсорбции и десорбции:

&А =  й2/*1. (10 .33)

И з уравнени я (10.32) следует, что

Отнош ение числа заняты х центров к общему числу адсорбционных 
центров (степень заполнения поверхности) обозначим

(10.34)

еА= * А/,у0.
тогда уравнение изотермы адсорбции Л енгм ю ра примет вид

(10 .35)

* + ьа Ра
(1 0 .3 6 )
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Анализ уравнений (10.34) и (10.36) показывает, что при низких 
давлениях количество адсорбированного газа пропорционально его 
давлению

«  А'о ЬА рА;

е, : ь а Ра ,

(10.37)

(10.38)

а при высоких давлениях адсорбат стремится заполнить все свобод
ные места и 0 А — 1 (рис. 10.7).

При адсорбции из смеси п  газообразных веществ аналогичный вы
вод приводит к уравнению

N , = N 0

или

01 =

6г р;

1 +  2  Ь! р1
/=  1

1 +  2  ь> Р1
/=  1

(10.39)

(10 .40)

где Ь, —• адсорбционный коэффициент реагента J; Ы] — количество 
адсорбционных центров, заполненных молекулами вещества .1; р ]— 
парциальное давление вещества Л; 07- — степень заполнения поверхно
сти адсорбированным веществом Л.

Адсорбционный коэффициент Ь А зависит от температуры и от теп
лоты адсорбции (энергии взаимодействия адсорбата с поверхностью),

которая в рамках изотермы Ленгмюра при
нимается постоянной и независящей от 
заполнения:

! йА =  ЙА . 0 е х Р ( (?А 1К Т ),  (10.41)

Давление р

Рис. 10.7. Изотерма адсорб
ции Ленгмюра

где Ь д,0 — частотный множитель; С?д — 
теплота адсорбции компонента А .

Влияние характера адсорбции на ки
нетику гетерогенного катализа. Д ля рас
чета каталитического реактора необходимо 
иметь конкретный вид кинетического урав
нения, т. е. зависимость скорости процесса 
от концентрации участников, температуры 

и т. д. По аналогии с гомогенными системами скорость каталитиче
ской реакции зависит от поверхностных концентраций адсорбирован
ных частиц. На практике известны не поверхностные, а объемные 
концентрации компонентов в газовой фазе или их парциальные дав
ления. Поэтому обычно кинетические уравнения гетерогенно-катали
тических реакций представляют в виде зависимости скорости от кон
центрации реагентов в газовой фазе (парциальных давлений).
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Вывод кинетических уравнений достаточно сложен. Строгий учет 
всех химических и физических явлений не всегда возможен и поэтому 
при разработке теории часто прибегают к значительным упрощениям. 
Наиболее распространенной является кинетическая м о д е л ь 
Л е н г м ю р а  — Х и н ш е л ь в у д а .  В рамках этой модели пред
полагается, что поверхностные концентрации реагирующих веществ 
являются равновесными по отношению к их объемным концентрациям, 
а молекулы в адсорбированном слое довольно подвижны и, прежде 
чем десорбироваться, подвергаются многочисленным столкновениям.

При этих допущениях адсорбционное равновесие описывается изо
термой Ленгмюра, а скорость реакции определяется законом действую
щих поверхностей (аналогом закона действующих масс для химиче
ских процессов, протекающих на поверхности твердого тела).

Рассмотрим в качестве примера вывод кинетических уравнений для 
необратимых мономолекулярной и бимолекулярной реакций.

Пример 10.1. В соответствии с законом действующих масс скорость моно
молекулярной поверхностной реакции А —*- И +  М пропорциональна поверх
ностной концентрации адсорбированных частиц:

1 ¿пА ,
^ а = - ^ - 7 Г = Ь а ’ ( |0 -42)

где N  л' 5 — число адсорбированных молекул на единице поверхности
(соответственно о =  Л̂0/5  — общее число адсорбционных мест на единице по
верхности).

С учетом уравнения (10.39)

a S  d r

ь а Ра

1 +  bA P A  +  bR  P R + bМ / ’М
( 1 0 . 4 3 )

Если продукты R и М адсорбируются слабо, то уравнение (10.43) упроща
ется:

р А . . Р а

wvA =  kabA ~~T7~h ~ Т Т 7 ------ • (10-44)
1 + Ь а Р а  Х+ Ь А р А

где к' —kabv

Таким образом, скорость мономолекулярной реакции описывается 
уравнением, подобным уравнению Ленгмюра; при низких давлениях 
компонента А скорость реакции пропорциональна р  д, при высоких — 
стремится к предельному значению к о .

Из анализа температурной зависимости константы скорости можно 
прийти к представлению об истинной и кажущейся энергиях актива
ции каталитических реакций. Зависимость к ' от температуры имеет вид

к'  = к '  ехр ( — Е' / R T ) =  k0 exp ( — Е RT)  ст6д 0 exp (QV /?'T)> (10. 45)

где Е ' — кажущаяся (измеряемая экспериментально) энергия акти
вации каталитической реакции; Е  — истинная энергия активации по
верхностной реакции с участием адсорбированных частиц.
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Пренебрегая слабой зависимостью от температуры величин о  и 
Ь А П , получим

сИп/г' Е' Е —
с\Т ~  Я Г 2 ~  ’ (10.46)

откуда следует, что истинная энергия активации больше кажущейся 
на теплоту адсорбции.

Пример 10.2. Для бимолекулярной поверхностной реакции

Л ; В -*  И Б

1 Апа
=  —  = Ь ’А"в- <10-47'

Используя уравнение (10.39) для определения у д и у в при адсорбции из би
нарной смеси, получим

ш,.д =  кп
ь а  ь в  Р а  Р в

( Н ~Ьа Ра + Ь в Рв ^ ьк  Рк - Ь ц % )2
(10.48)

В примерах 10.1 и 10.2 выведены кинетические уравнения для двух 
простейших поверхностных реакций; при их выводе было сделано 
немало допущений. Однако такой подход позволяет получить уравне
ния, достаточно хорошо описывающие ряд каталитических процессов 
(например, реакции дегидрирования или дегидратации органических 
соединений). Учет зависимости энергии поверхностных связей от за
полнения поверхности хемосорбированными частицами позволил вы
вести кинетические уравнения для ряда важных промышленных про
цессов, таких, как синтез аммиака, конверсия оксида углерода, окис
ление ЭО,. При выводе кинетических уравнений для промышленных 
процессов необходимо, кроме того, учитывать многостадийность ре
акций, влияние реакционной смеси на состав и свойства катализатора 
и т. д.

Вопросы и упраж нения для повторения  
и самостоятельной проработки

1. Какие вещества называются катализаторами?
2. В чем заключается природа действия катализаторов?
3. Может ли катализатор сместить равновесие химической реакции?
4. Перечислите основные технологические характеристики твердых ката

лизаторов и дайте их определения.
5. Какая кинетическая модель гетерогенных процессов подходит для описа

ния каталитической реакции на твердом пористом катализаторе?
6. Какие отрицательные последствия может вызвать протекание каталити

ческой реакции на твердом катализаторе во внешнедиффузионной области?
7. Что такое коэффициент эффективности использования поверхности ката

лизатора?
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8. Составьте исходное уравнение для расчета коэффициента эффективности 
использования поверхности катализатора при протекании на катализаторе реак
ции второго порядка.

9. Какие допущения лежат в основе вывода изотермы адсорбции Ленгмюра? 
Насколько они справедливы для реальных случаев адсорбции реагентов на 
катализаторе?

10. Выведите уравнение изотермы адсорбции Ленгмюра.
И . Почему кажущаяся энергия активации каталитической реакции, как 

правило, ниже истинной энергии активации?
12. Сформулируйте основные положения кинетической модели Ленгмюра— 

Хиншельвуда.
13. Используя принцип, изложенный в примере 10 I, выведите кинетическое 

уравнение для обратимой реакции первого порядка А ^  1?, протекающей на 
поверхности катализатора.
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Общие
принципы
разработки
ХИМИКО'
технологических
процессов

Глава И

и энергетическая базы 
химической промышленности

Х имическая промыш ленность перерабаты вает огромные массы сы рья, 
расходует больш ие количества воды, топлива и энергии. Во многих 
химических производствах расходные коэффициенты сы рья достига
ют 3—4 т  на 1 т продукта, а в некоторых случаях  превосходят
5 —6 т . С каж дым годом возрастаю т потребности практически всех от
раслей народного хозяйства в продукции химической промыш лен
ности, что обусловливает необходимость ускоренного развития мине
рально-сырьевой и топливно-энергетической базы , расш ирения ас
сортимента, удеш евления и повышения качества исходного сы рья.

Эффективное использование сы рья и энергии в технологических 
процессах  — одна из важ нейш их проблем химической промыш ленно
сти . К  числу основных способов ресурсосбереж ения относятся: на
илучш ее использование движущ ей силы химико-технологических про
цессов, рациональное использование топливно-энергетических ресур
сов, наилучш ее структурно-ф ункциональное использование аппаратов 
и маш ин, способ зам кнутого водоснабж ения, обеспечение и повышение 
надеж ности химических производств, раци ональная компоновка обо
рудования химических производств.

§ 1. Сырьевая база химической промышленности

В нашей стране имеется мощная м инерально-сы рьевая б аза, позво
ляю щ ая практически полностью удовлетворять потребности народ
ного хозяйства в минеральном сырье.

СССР занимает первое или одно из первых мест в мире по разведанным за 
пасам большинства полезных ископаемых, например: фосфатов, калийных солей, 
сульфата натрия, поваренной соли, асбеста, природного газа, угля, железных и
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марганцевых руд, ряда цветных металлов Запасы горючих ископаемых СССР 
составляют: уголь—54, сланцы — 44, торф — 61% мировых запасов. На долю  
СССР приходится более одной трети площади осадочных отложений— базы для 
нахождения нефти и около одной четверти (791,6 млн. га) площади лесов земного 
шара. Общий запас древесины в нашей стране составляет 86 млрд. м3.

С точки зрения использования сы рья характерны ми особенностя
ми химического производства являю тся: 1) многовариантность сы рь
евой базы, вклю чаю щей сырьевые ресурсы , добываемые из недр (фос
фатное сырье, калийны е соли, сера, природный газ, нефть, уголь), 
сельскохозяйственную  продукцию, воздух и воду, а такж е  продукты  
переработки природного сы рья в химических производствах (фтор- 
содерж ащ ие газы , сульфаты, фосфогипс и др .) и в смежных отраслях  
(например, отходящ ие газы цветной м еталлургии , нефтепереработки, 
коксохимии); 2) ш ирокие возможности комплексного использования 
одних и тех ж е видов сырья для получения различны х химических 
продуктов; 3) многообразие методов химической переработки, позво
ляю щ их получать из одного и того ж е сы р ья  ш ирокую  гамму хим ичес
ких продуктов.| Н априм ер, из бензола могут быть получены кауч ук , 
полистирол, кап ролактам , ядохимикаты  и другие продукты . В то ж е 
время многообразие методов позволяет получить один и тот ж е продукт 
из различного сы рья. Т ак , для производства ацетилена могут быть 
использованы природный газ, газы  нефтепереработки, попутные газы 
нефтедобычи, карбид кальция; для производства к а п р о л ак там а—бен
зол, фенол, анилин или толуол.

Больш инство химических продуктов может быть получено несколь
кими путями. И звестны , например, контактны й и башенный способы 
производства серной кислоты; этиловы й спирт можно получить мето
дами парофазной и сернокислотной гидратации и т.п.

Х им ическая промыш ленность использует в качестве сы рья продук
ты горнорудной, нефтяной, газовой, лесной и целлю лозно-бумаж ной 
промыш ленности, черной и цветной м еталлургии . Т ак , черная м етал
лурги я  поставляет ароматические углеводороды , нафталин, ан тра
цен, фенолы, крезолы , тиоцианат н атрия, диоксид серы, являю щ ийся 
ценным сырьем для производства серной кислоты. Особенно больш ие 
количества диоксида серы выделяю т из отходящ их газов цветной ме
таллургии , образую щ ихся в процессе обж ига медных, цинковы х, свин
цовых руд и концентратов. И спользование отходящ их газов имеет 
больш ое народнохозяйственное значение, так  как  позволяет, например, 
на каж дую  тонну меди получить свыше 10 т серной кислоты без спе
циальных затрат  на обж иг серосодерж ащ его сы рья .

Х имическая промыш ленность потребляет такж е  некоторое количе
ство сельскохозяйственного сы рья, однако объем его потребления по
стоянно сниж ается. В настоящ ее время при производстве спиртов, 
синтетических кислот, глицерина, моющих средств, ранее изготовляв
шихся из пищевого сы рья, в СССР только  в течение года экономится 
более 4,5 млн. т  пищевых продуктов.
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Развитие сырьевой базы химической промышленности происходит 
в направлении более полного, по возможности комплексного исполь
зования сырья, вовлечения в переработку сырья с низким процентным 
содержанием основного вещества, утилизации отходов внутри самой 
химической промышленности и других отраслей, а также вовлечения 
в химическую переработку все большей массы разнообразного при
родного сырья, каким являются нефть, газы, уголь, сланцы, древе
снорастительное сырье, а также сырьевые ресурсы Мирового океана. 
Переход в перспективе химической промышленности на угольную базу 
вместо использования природного углеводородного сырья позволит 
более чем в 10 раз расширить ее сырьевую и энергетическую базы.

В ближайшем будущем основным сырьем для синтеза большой 
группы продуктов станут оксид углерода и метанол. В настоящее вре
мя метанол уже широко используется для промышленного производст
ва уксусной и муравьиной кислот, формальдегида и термореактивных 
пластмасс на его основе, простых и сложных эфиров, хлорметанов и 
метиламинов. Он находит также практическое применение для полу
чения традиционных продуктов нефтехимии.

Варьирование сырьевых ресурсов позволяет выбирать надежную 
сырьевую базу для развития химической промышленности в зависи
мости от наличия месторождений полезных ископаемых и технико
экономических показателей их использования.

Основные пон ятия и классиф икация сы рья. В производстве хими
ческих продуктов различают и с х о д н ы е  в е щ е с т в а  
( с ы р ь е ) ,  п р о м е ж у т о ч н ы е  п р о д у к т ы  ( п о л у п р о 
д у к т ы )  и г о т о в ы е  п р о д у к т ы .

Полупродукты химической переработки исходного сырья, в свою 
очередь, служат сырьем для получения других веществ. В практике, 
однако, полупродукт может быть готовым продуктом для предприятия, 
изготовляющего его, и сырьем для предприятия, потребляющего этот 
полупродукт. Так, серная кислота, полученная на заводах цветной 
металлургии, является готовой продукцией для этих заводов и сырьем 
для получения минеральных удобрений, в частности фосфорных.

В химико-технологических процессах в основном используются 
лишь 60 элементов периодической системы, при этом их участие в про
изводстве может исчисляться несколькими килограммами и десятками 
миллионов тонн.

Крупнотоннажные химические производства основываются по су
ществу на ограниченном числе видов сырья, но используемых в боль
ших количествах (сера и ее соединения, апатиты и фосфориты, природ
ный газ, нефть и уголь, известняк, поваренная соль, вода, воздух и 
т. д.).

Путем переработки серы, серного колчедана, известняка, поварен
ной соли, фосфатов, полиминеральных руд и газового сырья (природ
ного, попутного и коксового газов), а также азота воздуха получают 
серную, азотную, фосфорную кислоты и синтетический аммиак, ис
пользуемые в свою очередь для выработки азотных, фосфорных, ка
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лийных и комплексных удобрений, производят каустическую и каль
цинированную соду и минеральные соли. Природный газ служит сырь
ем для получения продуктов тяжелого органического синтеза, удобре
ний, пластических масс, синтетических каучуков, химических воло
кон, фармацевтических препаратов и др.

Нефть является ценнейшим сырьем для получения различных го
рюче-смазочных материалов, синтетических волокон, каучуков, плас
тических масс, моющих средств и многих других продуктов.

Сырье химической промышленности классифицируют по различ
ным признакам: по п р о и с х о ж д е н и ю  — минеральное, рас
тительное и животное; по з а п а с а м  — невозобновляемое (руды, 
минералы, горючие ископаемые) и возобновляемое (вода, воздух, рас
тительное и животное сырье); по х и м и ч е с к о м у  с о с т а в  у— 
неорганическое (руды, минералы) и органическое (нефть, уголь, при
родный газ); по а г р е г а т н о м у  с о с т о я н и ю  — твердое 
(руды, минералы, уголь, сланцы, торф), жидкое (вода, рассолы, 
нефть) и газообразное (воздух, природный газ). Кроме того, сырье 
можно подразделить на п е р в и ч н о е  (минеральное, растительное 
и животное, горючие ископаемые, вода и воздух) и в т о р и ч н о е  
(промышленные и потребительские отходы), а также на п р и р о д 
н о е  и и с к у с с т в е н н о е  (кокс, химические волокна, синтети
ческий каучук, синтетические красители, смолы и т.п.).

В свою очередь минеральное сырье включает р у д н о е  (метал
лическое), н е р у д н о е  и г о р ю ч е е  (органическое). Рудное 
сырье — это железные, медные, хромовые, титановые и другие руды, 
содержащие в основном оксиды и сульфиды металлов. Руды, в состав 
которых входят соединения разных металлов, называют полиметал
лическими. Нерудное сырье — поваренная соль, фосфориты, апатиты, 
гипс, известняк, песок, глина, асбест, слюда, сера и др. Горючие иско
паемые—торф, бурые и каменные угли, сланцы и природный газ. Они 
состоят из органических соединений и используются в качестве сырья и 
энергоресурсов.

Растительное (подсолнечник, картофель, сахарная свекла, древеси
на, хлопок, лен, конопля, каучуконосы, стержни початков кукурузы, 
подсолнечная, рисовая, хлопковая лузга и т. п.) и животное сырье 
(шерсть, натуральный шелк, пушнина, кожа, масла, жиры, молоко и 
т. п.) перерабатывают в продукты питания (пищевоесырье) или в про
дукты бытового и промышленного назначения (техническое). Так, твер
дые и жидкие растительные масла используют в производстве мыла, 
лакокрасочных материалов, вспомогательных веществ для отделки из
делий легкой промышленности, а крахмалопродукты потребляются в 
текстильной промышленности. Стержни початков кукурузы, подсол
нечная, рисовая и хлопковая лузга широко используются в микробио
логической промышленности в качестве сырья для производства кормо
вого белка, фурфурола и ксилита.

Сырье, применяемое в химико-технологических процессах, долж
но удовлетворять ряду требований, в частности обеспечивать:
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— минимальное число стадий переработки в конечный продукт;
— минимальные энергетические и материальны е затраты  на подго

товку сы рья к химическому превращ ению и в делом на осуществление 
процесса;

минимальное рассеяние исходной энергии, т. е. характери зо 
ваться максимумом эксергии;

- возможно более низкий уровень температуры , давлен ия, рас
хода энергии на изменение агрегатного состояния реагирую щ их ве
ществ;

— максимальную  концентрацию  целевого продуктов в реакцион
ной смеси.

Вторичные материальные ресурсы. Сущ ественным источником хи
мического сы рья являю тся вторичные м атериальны е ресурсы  (ВМ Р). 
К ним относятся отходы производства, отходы потребления и побоч
ные продукты.

О т х о д а м и  п р о и з в о д с т в а  называю т остатки сы р ья , 
материалов и полупродуктов, образую щ иеся в процессе производства 
продукции, которые частично или полностью утрати ли  свои качества 
и не соответствуют стандартам  (техническим условиям ). В зависимо
сти от свойств и состава вы деляю т три основные группы  отходов пред
приятий химической и нефтеперерабатываю щ ей промыш ленности:
1) близкие к исходному сырью; 2) к целевым продуктам; 3) к  сырью 
других производств или отраслей. К первой группе относятся отходы, 
из которых можно извлечь непрореагировавш ее сы рье или пром еж у
точные продукты и вернуть их обратно в цикл, зачастую  после регенера
ции. Ко второй группе принадлеж ат отходы, которые путем определен
ных операций могут быть доведены до товарны х кондиций. Т ретья груп
па вклю чает в себя отходы, пригодные для переработки в других от
раслях . Особую группу составляю т безвредные или обезвреж енны е в 
результате тех или иных процессов отходы, направляем ы е непосред
ственно в окруж аю щ ую  среду, их можно вы брасы вать в атмосферу, з а 
капы вать либо затоп лять в морях и океанах.

О т х о д а м и  п о т р е б л е н и я  назы ваю т различны е быв
шие в употреблении изделия и вещества, восстановление которы х э к о 
номически нецелесообразно, например полностью изношенные, выбыв
шие из строя машины, изделия производственного назначения из стек
ла , резины и пластмасс, отработанны е реактивы , катализаторы  и т .п . 
(отходы промыш ленного потребления) или приш едш ие в негодность 
изделия домаш него обихода и личного потребления (отходы бытового по
требления).

П о б о ч н ы е  п р о д у к т ы  образую тся в процессе переработ
ки сы рья н аряд у  с основными продуктами производства, но не являю т
ся целью производственного процесса. О днако побочные продукты , 
как  правило, могут быть использованы  в качестве готовой продукции 
О ни в больш инстве случаев бывают товарны ми, на ни х имеются 
ГОСТы, Т У  и утверж денны е цены, их производство плани руется. Те 
побочные продукты , которы е получаю тся при добыче или обогащении
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основного сырья, принято называть п о п у т н ы м и  п р о д у к т  а- 
м и (например, попутный газ). Побочные и попутные продукты дан
ного процесса, как правило, являются целевыми продуктами для дру
гого производства.

Вторичные материальные ресурсы полностью или частично заме
няют первичные сырье и материалы в производстве необходимой на
родному хозяйству продукции. Химическая промышленность, таким 
образом, выступает не только как потребитель природных ресурсов, 
но и как отрасль, сберегающая природное сырье.

На нефтехимических предприятиях вторичными ресурсами явля
ются различные углеводородные компоненты, отработанные катали
заторы и реагенты. За счет их использования экономия сырья и мате
риалов составляет не менее 20—25 % от общего потребления.

В Государственном плане экономического и социального развития 
СССР специальным разделом «Использование вторичного сырья» ус
танавливаются показатели по сбору и использованию отходов произ
водства и потребления. К числу крупнотоннажных отходов произ
водства и потребления относятся фосфогипс, пиритные огарки, шлаки 
черной металлургии, зола и шлаки тепловых электростанций, лигнин, 
макулатура, стеклобой, яблочные выжимки и др.

В настоящее время в СССР за счет использования вторичного сырья 
производится 20 % цветных металлов, 25 % бумаги, 30 % стали и 
серной кислоты.

В МХТИ им. Д. И. Менделеева на основе металлургических шла
ков создан шлакоситалл —строительный материал с уникальными свой
ствами и из отходов металлургической промышленности — сигран 
(синтетический гранит), превосходящий по красоте и прочности при
родный гранит и в 2—3 раза более дешевый по сравнению с ним.

В промышленно развитых капиталистических странах повторное 
использование стали составляет 70%, меди — 55, алюминия — 45, 
олова — 45, цинка — 21 %.

Необходимо отметить, что энергоемкость производства алюминия 
из вторичного сырья в 20 раз, а стали в 10 раз ниже, чем энергоемкость 
их производства из первичного сырья. Капитальные вложения при 
переработке вторичного сырья примерно в 4 раза меньше, чем при пере
работке первичного.

§ 2. Рациональное и комплексное использование 
сырьевых ресурсов

Современная промышленность потребляет огромное, непрерывно воз
растающее количество природного минерального сырья.

За последние 80 лет из недр Земли было извлечено полезных иско
паемых во много раз больше, чем за всю предыдущую историю цивили
зации. На XX в. приходится 85 % добычи меди, 87 % — железной 
руды, 90 % — угля, 99,5 % — нефти.
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Общее количество добываемой и перерабатываемой горной массы из
меряется многими миллиардами тонн. Например, только для произ
водства цветных металлов в СССР ежегодно добывается и перерабаты
вается более 2 млрд. т горной массы. Мировое производство в 1987 г. 
достигло (млн. т): нефти (включая газовый конденсат) — 2776; угля — 
4477; природного газа (млрд. м3) — 1702; цемента (млн. т) — 990; 
стали — 737; минеральных удобрений в пересчете на 100% питатель
ного вещества — 141; синтетических смол и пластических масс — 75; 
химических волокон и нитей — 18*.

Пока еще в конечном продукте утилизируется лишь около 10 % 
массы используемых природных ресурсов, а остальные 90 % безвоз
вратно теряются.

Высокие темпы роста производства различных продуктов истоща
ют невозобновляемые естественные источники минерального сырья. 
Во многих случаях эксплуатируются месторождения сырья с более 
низким содержанием полезных компонентов или месторождения с 
большими глубинами залегания, в отдаленных, необжитых районах. 
Вследствие увеличения объема горно-подготовительных работ и дру
гих факторов затраты на 1 руб. товарной продукции возрастают.

Так, например, если по фосфатному сырью, используемому в про
изводстве фосфатных удобрений, для получения 1 т Р 20 5 нужно было 
переработать в 1970 г. 26,7 т горнорудного сырья, то в 1985 г. — 41,6 т.

Существенно усложняется и удорожается добыча и других полез
ных ископаемых. В частности, нефть и природный газ, составляющие 
сейчас основу энергетики всей химии и сырьевую базу производства 
азотных удобрений и практически всех органических веществ, добы
ваются ныне в значительной мере в отдаленных северных районах, на 
большой глубине, на дне моря.

В силу геохимической природы почти все месторождения полезных 
ископаемых являются комплексными и обычно содержат ряд полезных 
компонентов, извлечение которых является экономически целесооб
разным. В месторождениях нефти полезными компонентами являются 
попутный газ, сера, иод, бром, бор; в месторождениях газа — конден
саты, гелий, сера, азот; в ископаемых углях — метан, колчедан, сера, 
германий, каолины, бокситы, карбонатное сырье, горный воск; в ме
сторождениях железных руд часто присутствуют титан, ванадий, ко
бальт, цинк, сера, фосфор, иногда германий и нерудные минералы; 
в месторождениях полиметаллических руд в различных соотношениях 
находятся олово, медь, никель, кобальт, вольфрам, молибден, золото, 
серебро, платиноиды и целый комплекс редких металлов.

Рациональное и комплексное использование сырьевых ресурсов 
предусматривает наиболее полное извлечение из недр полезных иско
паемых, максимально возможное извлечение всех ценных компонен
тов из добытого минерального сырья на всех стадиях его переработки,

* См. Народное хозяйство СССР в 1987 г. Статистический ежегодник. М., 
1988. С. 628.
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более полное использование отвалов горных пород и отходов обога
тительных фабрик, тепловых электростанций, металлургических и хи
мических производств и охрану окружающей среды.

Комплексная переработка сырья увеличивает степень его исполь
зования путем утилизации побочных продуктов и отходов и превраще
ния их в полезные продукты, а также совмещением нескольких про
изводств внутри одного предприятия. Так, при конверсии природного 
газа получают наряду с водородом (для синтеза ЫН 3) диоксид углеро
да, который в процессе синтеза 1\[Н3 не применяется. Поэтому обычно 
совмещают производство аммиака с получением карбамида (мочеви
ны):
2ЫН3-ЬСОг - ь С 0(М Н 2)2+ Н 20

Комплексное использование сырья широко применяется при пере
работке твердых топлив (угля, сланцев), нефти, руд цветных металлов, 
горно-химического и растительного сырья. Например, в коксохимиче
ской промышленности наряду с коксом получают и другие продукты 
(коксовый газ, смолу), химическая переработка которых позволяет 
производить многие органические соединения, а также сырье для азот
ной промышленности. При переработке нефти, природного и попут
ного газа можно получить высококачественную серу (99,0 % Э) и ряд 
других продуктов. В нашей стране создана также научно-техническая 
и производственная база, способная обеспечивать народное хозяйство 
гелием с чистотой 99,985 — 99,995 %, излекаемым из природного га
за Оренбургского месторождения.

На основе комплексного использования концентратов цветных ме
таллов организовано крупное производство таких металлов, как кад
мий, индий, висмут, рений, селен, теллур, а также других рассеянных 
элементов; из отходящих газов цветной металлургии получают серную 
кислоту (более 25 % от всего производства ее в стране). В значитель
ных количествах на предприятиях цветной металлургии попутно про
изводятся также суперфосфат, калийные удобрения, хлорид калия, 
медный купорос, диоксид титана, оксид цинка и другие виды химиче
ской продукции.

В настоящее время около 40 % всей получаемой в СССР серы про
изводится за счет комплексного использования минерального сырья 
смежных отраслей (переработка нефти, природного газа и отходящих 
газов цветной металлургии).

Использование вторичных материальных ресурсов экономит тра
диционное сырье и снижает загрязнение окружающей среды. Фосфо- 
гипс целесообразно использовать, например, для химической мелио
рации солонцеватых почв, в качестве добавки при производстве це
мента, для изготовления гипсовых вяжущих, для производства сер
ной кислоты и цемента. Наиболее перспективным и экономически це
лесообразным направлением использования галитных отходов явля
ется производство поваренной соли (пищевой и технической). Реше
ние проблемы полной утилизации пиритных огарков позволит полу

235



чать ж елезно-рудны е окатыш и (сырье для черной м еталлургии), а 
такж е  цветные, редкие и благородны е металлы. Золош лаковы е отхозы 
можно использовать для  производства цемента, кирпича, добавок 
в бетон и для други х строительных целей. Ш лаки черной м еталлургии 
являю тся хорошим сырьем для производства цемента, минеральной 
ваты, ш лаковой пемзы и д руги х  материалов.

При комплексной переработке апатито-нефелиновых руд  помимо 
фосфатного сы рья можно получить глинозем , содопродукты , фториды, 
портландцемент, диоксид титана, соединения редкоземельных эле
ментов.

В последние годы благодаря развитию  науки и техники номен
клатура используемых отходов в химической промышленности посто
янно расш иряется.

В настоящ ее время частично или полностью используется более 
250 видов отходов, в том числе таки х  многотоннаж ны х, как  огненно
ж идкий ш лак —  отход фосфорной промыш ленности, применяемый для 
получения гранулированного ш лака, ш лаковаты , пемзы, ситаллов, 
щ ебня и други х продуктов; ф торсодерж ащ ие растворы  — отходы про
изводства простого и двойного суперфосфата, экстракционной фосфор
ной кислоты. Эти растворы  применяю т для получения кремнефтори- 
дов и фторидов (фторида алю миния и фторида натрия), зам еняя при 
этом природное сы рье —  плавиковы й ш пат. Т аки е  отходы, как  абгаз- 
ная соляная кислота, хлороводород, раствор гидросульф ита, отсев фос
ф орита, отходы производства полиамидных, полиэфирных и полиакри- 
лонитрильны х волокон, пенополиуретана, использую тся полностью .

Отходы химических производств ш ироко применяю тся не только 
внутри отрасли , но и в д руги х  отраслях  вместо дефицитных м атери а
лов и сы рья. А бгазная солян ая  кислота мож ет заменить в др у ги х  от
раслях  дефицитную синтетическую  соляную  кислоту. Зн ачительная 
часть ж елезного купороса, мела м елких ф ракций, отходов содового и 
др у ги х  химических производств ежегодно передается для удовлетво
рения производственных нуж д предприятиям  промыш ленности стро
ительных м атериалов, сельскому хозяйству, мелиорации.

Рациональное и комплексное использование сы рья, вклю чая  вто
ричные ресурсы , имеет важ ное значение в удовлетворении потребно
стей народного хозяйства во многих видах основной и попутной п ро
мышленной продукции и дает значительны й экономический эффект, 
вы раж аю щ ийся в сокращ ении потерь, расш ирении сы рьевой базы , по
вышении технико-экономических показателей, улучш ении использо
вания земельных ресурсов.

Ч резвы чайно важ но, что при этом реш аю тся проблемы, связанны е с 
охраной окруж аю щ ей среды и сохранением  экологического равновесия 
в природе, так  как  сокращ аю тся выбросы вредны х веществ в атмосфе
р у , в водоемы, загрязн ен и е  недр Зем ли твердыми отходами.



О богащ ение сырья —  совокупность ф изических и ф изико-хим ических м ето
дов обработки м инерального сырья (руды, угля и д р .) для удаления п усто й  поро
ды  и повы ш ения содержания основного ком понента в концентрате.

Если в сырье содержится несколько полезных составляющих, его 
делят на составные части (фракции), обогащенные тем или иным ком
понентом и являющиеся сырьем для различных производств.

Методы обогащения сырья зависят от его фазового состояния. 
Большая группа методов предназначена для обогащения твердых ма
териалов.

Г р а в и т а ц и о н н ы й  м е т о д  — разделение, основанное на 
разной скорости выпадения частиц разной плотности и крупности в по
токе жидкости или газа или на действии центробежной силы (этот ме
тод широко применяется для обогащения сырья в производстве сили
катных материалов, минеральных солей и в металлургии). Э л е к т 
р о м а г н и т н ы й  — разделение по магнитной проницаемости, на
пример отделение магнитного железняка, хромистого железняка, ру
тила и других магнитно-восприимчивых материалов от пустой породы. 
Э л е к т р о с т а т и ч е с к и й  — разделение по электрической про
водимости (отделение проводящих руд от диэлектрических пород, 
например гипса, известняка, силикатов и др.). Ф л о т а ц и о н н ы й  — 
разделение взвешенных в жидкости относительно мелких частиц 
друг от друга (или выделение твердых частиц из жидкости) по их спо
собности прилипать к вводимым в суспензию газовым пузырькам с по
следующим всплыванием их на поверхность жидкости и образованием 
пены. Для обеспечения эффективной флотации в суспензию вводят раз
личные флотационные реагенты, усиливающие избирательность и 
прочность прилипания минеральных частиц к пузырькам воздуха. 
Флотация является наиболее универсальным и совершенным способом 
обогащения. Методом флотации извлекаются из минерального сырья 
практически все минералы. Это один из наиболее распространенных 
способов обогащения, применяемый в крупнейших масштабах.

Жидкие растворы различных веществ концентрируют упариванием 
растворителя, вымораживанием, выделением примесей в осадок или 
в газовую фазу.

Газовые смеси разделяют на компоненты последовательной конден
сацией газов при их сжатии (компрессии) и понижении температуры.

Дальнейшее совершенствование процессов обогащения сырья свя
зано с решением ряда теоретических вопросов, к числу которых отно
сятся: изучение изменения физических и физико-химических свойств 
минералов, воды и различных реагентов, а также поверхности раздела 
воздух — жидкость в результате воздействия на них различных сило
вых полей и излучений (ядерные и фотонные излучения, магнитные и 
электрические поля, ультразвук); установление физических характе
ристик поверхностных слоев минералов; связь этих характеристик с 
поведением частиц при флотационном, электрическом и других мето

§ 3. Принципы обогащения сырья
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дах обогащения, выяснение физико-химических свойств водных раст
воров реагентов и особенностей их взаимодействия с минералами, 
свойств и структуры абсорбционных слоев реагентов; вопросы гидроди
намики двух- и трехфазных систем применительно к условиям грави
тационного обогащения полезных ископаемых.

Обогащение сырья является одним из важнейших элементов энер
госберегающей технологии. Так, например, подготовка сырья для по
лучения ароматических углеводородов (гидроочистка, четкое фракци
онирование) обеспечивает снижение энергозатрат на 23%. Существен
но снижает энергозатраты подготовка сырья для пиролиза (гидриро
вание бензинов или газойлей и очистка их от серы и азота).

§ 4. Вода и воздух в химической промышленности

Химическая промышленность является одним из крупнейших потре
бителей воды и воздуха. Эти виды сырья используются почти всеми хи
мическими производствами для самых разнообразных целей. Совре
менные химические предприятия расходуют до 1 млн. м3 воды в сутки. 
Вода применяется для получения водорода и кислорода, в качестве 
растворителя твердых, жидких и газообразных веществ; в качестве 
реакционной среды, экстрагента или абсорбента, транспортирующего 
агента; для нагревания и охлаждения веществ и аппаратуры; для об
разования пульп и суспензий; для промывки разных продуктов; очист
ки оборудования и т.п. Кроме того, вода широко используется в каче
стве рабочего тела в гидравлических, тепловых и атомных электростан
циях.

Вода является одним из самых распространенных на Земле соеди
нений. Общая масса воды на поверхности Земли оценивается в 
1,39-10 18 т, большая часть ее содержится в морях и океанах; доступ
ные для использования пресные воды в реках, озерах, каналах и во
дохранилищах составляют 2 - 10й т. Вода содержится в атмосфере, 
почве, входит в состав многих минералов и горных пород (глины, 
гипса и др.), является обязательным компонентом всех живых ор
ганизмов. Основная часть воды находится в вечном кругообороте под 
действием тепловой энергии Солнца и теплоты подземных недр.

Общий мировой баланс кругооборота воды в природе таков 
(км3/год): испарение с поверхности моря и суши соответственно 333 ООО 
и 62 ООО, дожди над морем и сушей 295 ООО и 100 ООО соответственно, 
перенос воды через атмосферу 38 ООО, переход дождевой воды в 
грунтовые воды 62 ООО, из которых 38 ООО попадают в Мировой 
океан.

Стационарные запасы пресных вод, пригодных для использования, 
составляют всего 0,3 % объема гидросферы. Особую роль в народном 
хозяйстве играют речные воды. Это связано с тем, что воды рек пресные 
и имеют огромную береговую линию. Исторически сложилось так, что 
по берегам рек расположено большинство городов и населенных пунк
тов. Единовременный запас воды во всех реках земного шара состав-
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ляет примерно 1200 км3, причем этот объем возобновляется в среднем 
каждые 12 сут.

В СССР ежегодно возобновляемые ресурсы речного стока составля
ют в среднем 4,7 тыс. км3. Прогнозные эксплуатационные запасы под
земных вод в стране в настоящее время составляют более 330 км3 в 
год. В 1987 г. объем потребления свежей воды составил 286 км3, в том 
числе более половины (52 %) приходилось на орошение, обводнение и 
сельскохозяйственное водоснабжение, более одной трети (39 %) — на 
производственные нужды и одна девятая часть — на хозяйственно
питьевые цели.

Водные ресурсы на территории СССР распределены очень неравно
мерно. В европейской части страны, где сосредоточенно около 70 % на
селения, сток рек составляет 23 % от общего стока. Основная масса 
поверхностных вод (более 86 %)  формируется в восточных районах 
страны и стекает в Северный Ледовитый и Тихий океаны.

Классификация природны х вод 
и характеристика их примесей

Природные воды обычно подразделяют на атмосферные, поверхностные 
и подземные.

А т м о с ф е р н ы е  в о д ы ,  выпадающие на землю в виде дождя 
и снега, содержат наименьшее количество примесей. В основном, это 
растворенные газы (0 2, СО», М2 и др.), соли, бактерии и т.д . Атмо
сферная вода используется как источник водоснабжения в безводных 
и засушливых районах.

П о в е р х н о с т н ы е  в о д ы  — это воды открытых водоемов: 
рек, озер, морей, каналов и водохранилищ. В состав этих вод входят 
разнообразные минеральные и органические вещества в зависимости от 
климатических, геоморфологических, почвенно-геологических усло
вий, arpo- и гидротехнических мероприятий, развития промышленно
сти и других факторов.

М о р с к а я  в о д а  представляет собой многокомпонентный 
раствор электролитов и содержит все элементы, имеющиеся в земной 
коре. В морской воде растворены многие соли (хлорид натрия до 2,6 %,  
хлорид и сульфат магния и др.), а также газы, входящие в состав 
воздуха (азот, кислород и углекислый газ). Воды различных морей и 
и океанов отличаются друг от друга как по общему содержанию солей, 
гак и по их составу.

П о д з е м н ы е  в о д ы  — воды артезианских скважин, колод
цев, ключей, гейзеров — характеризуются значительным содержани
ем минеральных солей, выщелачиваемых из почвы и осадочных пород, 
и небольшим количеством органических веществ.

В зависимости от солесодержания природные воды подразделяют на 
пресную воду — солесодержание до 1 г/кг; солоноватую — 1 — 10 и 
соленую — более 10 г/кг.
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Воды различаю т такж е  по преобладающ ему в них аниону: гидро- 
карбонатный тип вод е  преобладающ им анионом НСОз" или суммой ани
онов НСОз- и СО§~; сульфатны е воды; хлоридны е воды.

Реки средней полосы европейской части СССР в основном относятся 
к гндрокарбонатному типу.

П риродные воды представляю т собой слож ную  динамическую  сис
тему, содерж ащ ую  газы , минеральны е и органические вещ ества, нахо
дящ иеся в истинно растворенном, коллоидном или взвешенном состоя
нии.

В и с т и н н о  р а с т в о р е н н о м  с о с т о я н и и  находят
ся в основном м инеральны е соли, обогащ аю щ ие воду катионами Са2+, 
М£г+, Ыа+, К+ и анионами СОз- , НСОз", С1~. Эти ионы попа
дают в воду из почвы и пород. В виде недиссоциированных м олекул 
могут содерж аться некоторые органические соединения, а такж е раст
воренные газы (С 0 2, 0 2, Н 25 и др.). Растворимость газов в воде зав и 
сит от температуры , давления и от ионного состава других растворен
ных в ней веществ.

В к о л л о и д н о м  с о с т о я н и и  обычно находятся в воде 
недиссоциированные или малодиссоциированные соединения алюмо- 
и ж елезосиликатов, гидроксид ж елеза, крем ниевая кислота и д р ., 
различные органические вещества. О рганические коллоиды состоят в ос
новном из гуминовых кислот, фульвокислот, лигнина, протеина, клет
чатки, различны х смол и других  сложных соединений. Во взвеш енном 
состоянии природные воды содерж ат глинистые, песчаные, известковы е 
и гипсовые частицы. Они могут содерж ать такж е живые организмы  в 
виде различны х бактерий, грибков, водорослей, ракуш ек и т. п.

Состав природных вод непрерывно изменяется, чему способствуют 
процессы окисления и восстановления, смешения вод различны х ис
точников, вы падения содерж ащ ихся в них солей в результате измене
ния температуры  и давления, осаж дения и взм учивания грубодисперс
ных частиц, обмена ионами между почвенными грунтами и водой, обо
гащ ения подземных вод микроэлементами вследствие м икробиологи
ческих процессов.

В зависимости от назначения потребляем ая вода условно п одраз
деляется на промыш ленную и питьевую; в них содерж ание примесей 
регламентируется соответствующими стандартами.

Качество воды определяется физическим, химическим и бактери оло
гическим анализам и.

Важнейш ими показателям и качества воды являю тся таки е ее ф и
зические и химические характеристики , как  зап ах , вкус, прозрачность, 
цвет, температура, содерж ание взвеш енных веществ, сухой остаток, 
общ ая щ елочность и ее составляю щ ие, окисляем ость и реакция воды.

С о д е р ж а н и е  в з в е ш е н н ы х  в е щ е с т в  х ар актер и 
зует загрязненность воды твердыми нерастворимыми примесями в виде 
суспензий песка, глины, частиц почвы. Количество их обычно вы р аж а
ют в .миллиграммах на литр.

240



С у х о й  о с т а т о к  характеризует суммарное количество мине
ральны х и органических примесей, содерж ащ ихся в воде в истинно- 
растворенном и коллоидном состояниях. Ч исловое значение его опре
деляется взвеш иванием остатка после вы паривания определенного 
объема предварительно профильтрованной воды и вы раж ается в м ил
лиграммах на литр (мг/'л). Ч асть сухого остатка, которая удаляется 
при последующем прокаливании его, дает ориентировочное представле
ние о содерж ании в воде органических веществ.

Общей щелочностью воды (Щ0) называется суммарная концентрация содер
жащихся в воде анионов ОН- , НСО5", С 0 23~ ,  Р О |~ , НБЮ ^, 5Ю §~ и некоторых 
солей слабых органических кислот (гуматов), выраженная в миллимоль на литр 
(ммоль/л).

Т ак как все перечисленные вещества реагирую т с кислотой, то об
щ ая щелочность воды определяется количеством кислоты, затр ачен 
ной на титрование с индикатором метиловым оранж евым. В зависимо
сти от типа анионов, обусловливаю щ их щ елочность, различаю т гид- 
рокарбонатную  щ елочность Щ гк (НСОз-), карбонатную  Щ к (С О |- ), 
силикатную  Щ с (НЭЮ-Г), гидратную  Щг (О Н - ), фосфатную 
Щ ф (Н ,Р О ^, Н Р 0 1 ~ , Р О ?- ). О бщ ая щ елочность 1Ц0 =  Щ гк — Ш к - 
+  Щ с +  Щ г +  Щ ф.

В природных водах, как правило, в заметных количествах присут 
ствую т только гидрокарбонат-ионы , поэтому для этих вод характерно , 
что Щ 0 =  Щ гк.

Ж е с т к о с т ь  в о д ы  — один из важ нейш их показателей ее 
качества. Ж есткость природных вод связан а  с наличием в них солен 
кальц ия и м агния. О на вы раж ается в миллимоль на литр или миллн 
м оль на килограмм ионов Са2+ или М д2+. Различаю т три вида ж естко 
сти: временную, постоянную  и общую.

В р е м е н н а я  (карбонатная или устранимая) ж есткость Ж ,; 
обусловливается, в основном, присутствием в воде гидрокарбонатов 
кальц и я  и магния Са (Н С 0 3)2 и (Н СО э)2, которые при кипячении 
переходят в нерастворимые соли и выпадаю т в виде плотного осадка 
(накипи):

С а(Н С 03)., СаС03  — Н20  +  С 0 2 

2 Мй(НС0 3 ) 2 ->- ]%С0 3 -.1% ( 0 Н )2 + з с о 2 - ь н 2о

П о с т о я н н а я  (некарбонатная жесткость) Ж н определяется со
держ анием  в воде хлоридов, сульфатов, нитратов кальц и я  и м агния, 
остаю щ ихся при кипячении в растворенном состоянии.

Сумма временной и постоянной ж есткости назы вается о б щ е й  
ж е с т к о с т ь ю .

П о общей ж есткости (ммоль/л) природны е воды подразделяю т на 
м ягкую  (Ж 0< 2 ) ;  среднюю (Ж 0 =  2 -г-10); ж есткую  (Ж 0> Ю ).

О к и с л я е м о с т ь  в о д ы  — масса кислорода (в мг/л), необ
ходимая для окисления веществ, присутствую щ их в ней, — обуслов
ливается, в основном, наличием органических веществ и лиш ь в незн а

241



чительной степени — быстроокисляющихся соединений железа, се
роводорода, нитритов. Ее величина используется для косвенной коли
чественной характеристики концентрации органических загрязнений. 
Окисляемость артезианских вод составляет обычно 1—3 мг/л 0 2, 
чистых озерных вод — 5—8, болотных вод — до 400 мг/л 0 2. Окисля
емость речных вод колеблется в широких пределах, доходя до 60 мг/л
0 2 и более.

А к т и в н а я  р е а к ц и я  воды, т. е. степень ее кислотности 
или щелочности, количественно характеризуется концентрацией водо
родных ионов или значением pH.

При pH 7 вода считается нейтральной, при pH <  7 — воду назы
вают кислой, при pH >  7 — щелочной. Величина pH природных 
вод колеблется в широких пределах: от pH 9— 10 для почвенных 
щелочных вод до pH 1 для вод кислых термальных источников.

Обычно для большинства природных вод pH изменяется в пределах 
6,5—8,5. На pH воды влияет повышенная концентрация гуминовых 
кислот или загрязнение водоехма стоками промышленных предприя
тий.

Качество применяемой воды обусловливается требованиями техно
логического процесса и типом оборудования. На химических предпри
ятиях используют различную воду: речную, артезианскую, фильтро
ванную, коагулированную, охлажденную, частично или полностью 
обессоленную, питьевую и др.

Пресная природная вода используется без дополнительной очистки в 
химической промышленности в процессах первичной обработки сырья, 
для охлаждения продуктов и аппаратов и различных вспомогательных 
операций. В большинстве случаев природная вода подвергается очи
стке (деминерализации) различными методами в зависимости от харак
тера примесей и требований, предъявляемых к воде данным производ
ством.

Промыш ленная водоподготовка

В процессе водоподготовки применяют механические, физические, хи
мические и физико-химические методы: осветление, умягчение, ион
ный обмен, обескремнивание и дегазацию. Питьевую воду, кроме того, 
дезинфицируют. В приведенной схеме показаны основные методы водо
подготовки.

О с в е т л е н и е  в о д ы  осуществляется в основном методами 
осаждения примесей, выделяющихся из воды в виде осадка. Эти мето
ды называют также реагентными, так как для выделения примесей в 
воду вводят специальные реагенты. К процессам осаждения, применяе
мым для осветления воды, относятся коагуляция, известкование и маг
незиальное обескремнивание.

Под коагуляцией понимают физико-химический процесс слипа
ния коллоидных частиц и образования грубодисперсной микрофазы
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Схема очистки воды

(флокул) с последующим ее осаждением. В качесте реагентов, называе
мых коагулянтами, обычно применяют сульфаты А12(504)3 и Ре504.

Повышение эффекта коагуляции достигается при добавлении флоку- 
лянтов (полиакриламида, активной кремниевой кислоты и др.). При 
этом ускоряется образование хлопьев и улучшается их структура.

Образовавшуюся хлопьевидную массу, состоящую в основном из 
гидроксидов А1 и Ре и примесей, выделяют из воды в отстойниках или 
специальных осветлителях (осадок в них поддерживается во взвешен
ном состоянии потоком поступающей снизу воды), напорных или от
крытых фильтрах и контактных осветлителях с загрузкой из зернистых 
материалов (кварцевый песок, дробленый антрацит, керамзит, шун- 
гизит и др.), а также во флотаторах, гидроциклонах, намывных фильт
рах. Для частичного удаления крупнодисперсных примесей и фито
планктона, образующегося при цветении водоемов, применяют сетча
тые микрофильтры, плоские и барабанные сетки.

И з в е с т к о в а н и е  в о д ы  производится для снижения гид
рокарбонатной щелочности воды. Одновременно с этим уменьшаются 
жесткость, солесодержание, концентрации грубодисперсных приме
сей, соединений железа и кремниевой кислоты.

Реагентом для этого процесса является гашеная известь Са (ОН)г, 
которая подается в воду в виде суспензии (известкового молока). Для 
повышения эффективности удаления кремниевой кислоты в воду до
бавляют каустический магнезит (70—80 % А^О).

Эти процессы, как правило, совмещаются и проводятся одновре
менно в одном аппарате—осветлителе. Окончательная очистка от осад
ка осуществляется с помощью процесса фильтрования. В зависимости 
от соотношения размеров фильтруемых частиц и эффективного диамет-
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ра пор удерж ание частиц может происходить как  в объеме ф ильтрую 
щего слоя (адгезионное ф ильтрование), так  и на его поверхности (пле
ночное фильтрование).

В качестве фильтрую щ их материалов в основном использую т квар 
цевый песок, дробленый антрацит, сульф оуголь, целлю лозу, перлит, 
вулканические ш лаки, керамзит и др.

У м я г ч е н и е м  в о д ы  назы вается ее очистка от соединений 
кальция и м агния, обусловливаю щ их ж есткость воды. Одним из н а
иболее эффективных способов ум ягчения воды является известково-со- 
довый в сочетании с фосфатным. Процесс умягчения основывается на 
следующих реакциях:

1) обработка гашеной известью для устранения временной ж естко
сти, удаления ионов ж елеза и связы вания С 0 2:

С а(Н С 03) 2 +  С а(О Н )2 ->- 2СаС03 | + 2 Н 20
М §(Н С03)2 + 2 С а (О Н )2 2СаС03 |  + М § (О Н )2 |  +  2Н20
Р е504 +  С а (0 Н )2 -к  Р е(О Н )2 |  +  С а504 |
С 0 2 + С а (О Н )2 СаС03 |  + Н гО

2) обработка кальцинированной содой для устранения постоянной 
жесткости:

МёБО,
М8С12 ¡ +  1Ма2С 03

]
3) обработка тринатрийфосфатом для  более полного осаж дения катио

нов Са2+ и Мцг+:

ЗС а(Н С03)2 +  2Ка3Р 0 4 Са3(Р 0 4)2 |  - 6 К а Н С 0 3 
ЗМ8С12+2Ы а3Р 0 1 -V М§3(Р 0 4)2 |  +6К'аС1

Растворим ость фосфатов кальц и я  и м агния ничтожно м ала, что 
обеспечивает высокую  эффективность фосфатного метода.

В настоящ ее время для ум ягчения, обессоливания и обескремнива- 
ния воды ш ироко применяется метод и о н н о г о  о б м е н а .  Е го  
сущ ность состоит в том, что твердое тело — ионит — поглощ ает из 
раствора электролита полож ительны е или отрицательны е ионы в об
мен на эквивалентное количество други х , одноименно заряж ен н ы х  
ионов. В соответствии со знаком  зар яд а  обменивающ ихся ионов р а з 
личаю т катиониты и аниониты.

Катиониты — практически нерастворимые в воде вещ ества, пред
ставляю щ ие собой соли или кислоты с анионом, обусловливаю щ им не
растворимость в воде; катион ж е (натрий или водород) способен всту
пать в определенных условиях в обменную реакцию  с катионами раст
вора, в котором находится катионит. К атиониты соответственно назы 
ваются Ыа-к а т и о н и т а м и  и Н - к а т и о н и т а м  и.
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А н и о н и т ы  — основания или соли с твердым нерастворимым ка
тионом. Аниониты содержат подвижную гидроксильную группу (ОН- 
а н и о н и т ы ) .

В качестве Ыа-катионитов применяют алюмосиликаты: глауконит, 
цеолит, пермутит и др.; в качестве Н-катионитов -— сульфоуголь, син
тетические смолы; к ОН-анионитам относятся искусственные смолы 
сложного состава, например карбамидные.

Ионный обмен между раствором и ионитом имеет характер гетеро
генной химической реакции. Следует отметить, что примеси, удаляе
мые из воды методом ионного обмена, не образуют осадка и что такая 
обработка не требует непрерывного дозирования компонентов.

Важной характеристикой ионитов яляется о б м е н н а я  е м 
к о с т ь ,  показывающая способность ионита поглощать определенное 
количество ионов в данных условиях. Обменная емкость определяет 
продолжительность рабочего цикла ионитовых фильтров. При дости
жении заданного предела обменной емкости ионита проводят процесс 
его восстановления (ионный обмен, проводимый в обратном порядке).

В основе катионного процесса умягчения лежат реакции обмена 
ионов натрия и водорода катионитов на ионыСа2+ и М^2+. Обмен ионов 
натрия называется Йа-катионированием, а ионов водорода — Н-кати- 
онированием:
2Р/Ы а+ +  Са2+ Н2/Са2+ + 2 № +
2Я/Ыа+ +  Мё2+ Я2/М §2++2Ы а+

где И — комплекс матрицы и функциональной группы, не участвую
щей в ионном обмене (его принято считать одновалентным).

Обмен катионов при Н-катионировании протекает согласно реак
циям:
2Я /Н +-]-С а2+ К2/Са2+ -!-2Н +
2Н/Н+ +  Л^2+ Н2/Мё2++2Н +
Я/Н + +  Ыз+ ^  Н/К'з+ +  Н+

При достижении катионитами заданного предела обменной емко
сти их регенерируют промывкой раствором ЫаС1 или серной кислоты 
Н25 0 4.

Реакции регенерации катионита раствором ИаС1 записывают в ви
де
¡*2/С з2+-Ь/гЫа+ 21*/Ыа+ +  Са2+ -)-(п  — 2) N3+
Н 2/М ё2+ -1-яЫ а+ < *• 2 К /Ы а + - |- Л ^ 2+-1 - (л —  2) N8+

где (п — 2) — избыток ЫаС1 относительно его стехиометрического ко
личества.

Регенерация Н-катионного фильтра производится 1— 1,5 %-ным 
раствором серной кислоты согласно уравнениям:
^ / С з 2++пН +:^±21*/Н ++ С а 2+-г(л —2)Н + 
^ ^ 2++лН+:^2К /Н ++ М ^++(я-2)Н +
Я /№ + + п Н  + ;=±Я /Н +-)-№ +- Н д - 1 ) Н +
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При фильтровании воды через слой анионита происходит сорбция 
анионов по следующим уравнениям реакций:
¡ Ш Н - + С 1 -  1 } /С 1 -- -О Н -  
2 Я /0 Н -  +  5 0 | -  Н . , / 5 0 | - -  2 0 Н -

Регенерация анионитовых фильтров производится обычно 4 %-ным 
раствором ЫаОН, при этом происходят следующие реакции:
1}/С1- +  пОН— Я ,О Н - +  С1- +  (л — 1 ) он- 
1 ^ / 5 0 | -  +  я 0 Н -  2 Я /0 Н -  +  5 0 ^ - - ( л — 2) О Н -

На рис. 11.1 представлена схема установки для умягчения воды с 
последовательным применением Н-катионирования и ОН-анионирова- 
ния. При прохождении воды через катионит она освобождается от 
ионов кальция и магния в Н-катионитовом фильтре I , а затем в анио- 
нитовом фильтре 2 из нее удаляются анионы. Далее вода проходит 
через дегазатор 3,  где она освобождается от кислорода и диоксида уг
лерода, и далее через сборник 4 к потребителю. Для регенерации в

фильтр /  подается раствор серной 
н?° __ ^  __*,со,,о, кислоты, в фильтр 2  — гидрок

сида натрия.
Важная часть комплексного 

технологического процесса водо- 
подготовки — удаление из воды 
растворенных газов. Наличие га
зов в воде объясняется как их сор
бцией и протеканием химических 
реакций в процессе образования 
примесей в природной воде, так и 
появлением их в процессе различ
ных стадий очистки. Эти газы 
можно разделить на химически не 
взаимодействующие (Н2, 0 2, СН4) 

и химически взаимодействующие с водой и ее примесями (1ЧН3,С 0 2, 
С |2), а также на коррозионно-активные (0 2, С 02, МН3, С12, Н 25) и 
инертные (М2, Н 2, СН4). Концентрация газов в воде зависит от мно
гих факторов; основные из них — физическая природа газа, степень 
насыщения, давление в системе и температура воды.

Основной способ удаления из воды растворенных газов — д е 
с о р б ц и я  ( т е р м и ч е с к а я  д е а э р а ц и я ) .  Принцип ее 
заключается в создании контакта воды с паром, в котором парциаль
ное давление газа, удаляемого из воды, близко к нулю, что является не
обходимым условием процесса десорбции. Этот процесс осуществляет
ся в основном в деаэраторах (вакуумных, атмосферных, постоянного 
давления), которые по способу распределения воды и пара разделяют 
на струйные, пленочные и барботажные. Интервал рабочего давления 
в вакуумных деаэраторах составляет 0,0075—0,05 МПа.
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Рис. 11.1. Схема установки для умяг
чения воды:
! — катионитовый ф ильтр; 2 — анионито- 
вый ф ильтр; 3 — д егазато р ; 4 — сборник воды
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В ряде случаев используют химические методы. Так, для удаления 
кислорода в воду добавляют сильные восстановители (например, суль
фит натрия); для удаления Н 2Э воду хлорируют.

Для получения дистиллята, необходимого для производства химиче
ски чистых реактивов, лекарственных препаратов, проведения различ
ных анализов, в лабораторной практике применяется термическое 
обессоливание воды. Этот процесс осуществляется в испарителях ки
пящего типа. При этом дистиллят производят в основном из воды, пред
варительно умягченной на ионитовых фильтрах.

Наличие в воде болезнетворных микроорганизмов и вирусов де
лает ее непригодной для хозяйственно-питьевых нужд, а присутствие 
в воде некоторых видов микроорганизмов (например, нитчатых, зоо- 
глейных, сульфатовосстанавливающих бактерий, железобактерий) 
вызывает биологическое обрастание, а иногда разрушение трубопро
водов и оборудования. Обеззараживание воды осуществляют, в ос
новном, путем хлорирования ее жидким или газообразным С12, 
гипохлоритами — ЫаСЮ, Са (СЮ)2, С102. Для обеззараживания воды 
применяют также озон и ультрафиолетовое облучение.

А тм осф ерны й воздух

Атмосферный воздух — это газообразная оболочка Земли высотой до 
2000 км с постоянно убывающей концентрацией химически не связан
ных и уникальных по своим свойствам компонентов.

Общая масса земной атмосферы оценивается в 5100 трлн. т.; 90 % 
этой массы сосредоточено в слое высотой 16 км.

В число постоянных составляющих воздуха входят следующие газы 
(в % по объему): азот — 78,16; кислород-— 20,90; аргон—0,93; гелий, 
неон, криптон, ксенон и другие инертные газы — 0,01. В технических 
расчетах принимают, что воздух содержит 79 % азота и 21 % кисло
рода.

Воздух в химической промышленности используют, в основном, 
как сырье или как реагент в технологических процессах, а также для 
энергетических целей (в качестве окислителя для получения тепловой 
энергии при сжигании различных топлив).

Воздух, применяемый в качестве реагента, подвергается в зависимо
сти от характера производства специальной очистке от пыли, влаги и 
контактных ядов. Он также используется как теплоноситель и хла
дагент в технологических процессах. Сжатый воздух широко применя
ется в различных барботажных смесителях для перемешивания жидко
стей и пульп и в форсунках—для распыления жидкостей в реакторах 
и топках.

Чистый кислород, выделяемый ректификацией жидкого воздуха, 
обычно применяют для кислородной плавки ¿металлов, в доменном про
цессе и т. д. Кислород воздуха чаще всего используют в качестве окис
лителя: окислительный обжиг сульфидных руд цветных металлов, 
серосодержащего сырья при получении диоксида серы в сернокислот-
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ном и целлюлозно-бумажном производствах; окисление метана в не
которых процессах конверсии природного газа; неполное окисление 
углеводородов при получении спиртов, альдегидов, кислот и др.

Применение кислорода в качестве окислителя приводит к повыше
нию температуры экзотермических процессов с соответствующим уве
личением энергетического КПД при одновременном уменьшении реак
ционных объемов. Так, использование кислорода в производстве азот
ной кислоты обеспечивает повышение скорости окисления оксида азо
та в 200 раз; при этом объем аппаратуры контактного узла сокращает
ся в 4 раза, абсорбционного узла — более чем в 5 раз, а абсорбционной 
колонны — примерно в 30 раз. Замена атмосферного воздуха кисло
родом при получении белково-витаминных концентратов (БВК) по
зволяет увеличить производительность аппаратов в 3,5 раза. Концент
рация биомассы в процессе ферментации повышается более чем в 6 раз. 
а удельный расход.газа снижается в 45 раз; при этом потребность в 
ферментерах сокращается в 3,5 раза и в сепараторах — в 8,5 раза.

Кислород применяется в ряде традиционных процессов химии, неф
техимии, металлургии, машиностроения, биотехнологии, очистки сточ
ных вод, а также в энергетике, ядерной физике и медицине.

Азот широко используют во многих технологических процессах 
химической промышленности и промышленности минеральных удобре
ний, на долю которых приходится до 64 % в общем балансе его потреб
ления. Азот применяют в качестве технологического компонента при 
производстве аммиака, карбамида, капролактама, этилена, пропилена, 
полихлорвинила, искусственных и синтетических волокон. Жидкий 
азот применяют также в синтезе аммиака для промывки конвертиро
ванного газа от оксида углерода, метана и аргона. Весьма эффектив
ным оказалось использование жидкого азота в процессе измельчения 
твердых тел. Криоизмельчение позволяет увеличить удельную по
верхность вещества до 1,2 м2/г, устранить его окисление и агрегацию 
частиц.

Представляется исключительно перспективным применение жидкого 
азота в технике высокотемпературной сверхпроводимости (ВТСП). 
Сверхпроводящие системы с жидким азотом могут найти разнообраз
ное применение в измерительной аппаратуре для научных исследова
ний, медицине, электронике, электротехнике, термоядерной энергети
ке, транспорте, в освоении новых методов хранения и передачи 
энергии.

Сжиженные газы (азот, кислород, аргон, гелий и водород) широко 
используют в криогенной технике для получения глубокого холода и 
в процессах криохимической технологии большого круга химических 
веществ и материалов, включая чистые и сверхчистые продукты орга
нического и неорганического синтеза и твердофазные композиции со 
специальными свойствами (ферриты, твердые электролиты, катализа
торы, пьезокерамика). Процессы криохимической технологии будут во 
все возрастающих масштабах использоваться в производстве солей и 
минеральных удобрений, а также многих органических продуктов.
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включая фенол, салициловую кислоту, сульфокислоты, каучуки,ядо
химикаты, нафталин и красители.

Из воздуха в промышленном масштабе получают почти все благо
родные газы. Только гелий получают пока в основном из природного 
газа, в котором его концентрация выше, чем в воздухе. Благородные 
газы (аргон, гелий, неон, криптон и ксенон) все более широко исполь
зуют в качестве эффективных защитных сред и рабочих веществ в слож
ных технологических процессах химии, металлургии, машинострое
ния, энергетики и других важнейших отраслей народного хозяйства.

§ 5. Энергетическая база химической промышленности

Современная химическая промышленность является одним из круп
нейших потребителей топлива и электроэнергии; она широко исполь
зует т е п л о в у ю ,  э л е к т р и ч е с к у ю  и м е х а н и ч е с к у ю  
энергию. Структура потребления энергии характеризуется следующи
ми данными (в %): тепловая — 48, электрическая — 44, топливо пря
мого использования — 8.

Тепловые процессы расходуют теплоту различных температурных 
потенциалов. По видам используемой тепловой энергии они подразде
ляются на высоко-, средне-, и низкотемпературные и криогенные про
цессы.

В ы с о к о т е м п е р а т у р н ы е  п р о ц е с с ы  ( >  773 К) 
используют главным образом для изменения физико-химических 
свойств сырья или полуфабрикатов посредством их обжига, а также для 
интенсификации химических реакций. Эту энергию получают за счет 
сжигания различных видов топлива (угля и продуктов его переработ
ки — кокса, доменного и коксового газа, жидкого топлива и природ
ного газа), непосредственно в технологических устройствах.

С р е д н е т е м п е р а т у р н ы е  (423—773 К) и н и з к о 
т е м п е р а т у р н ы е  (373—423 К) процессы используют тогда, 
когда необходимы физико-химические изменения свойств обрабатыва
емых материалов, для осуществления которых требуются повышен
ные температуры и давления. Это термический пиролиз и крекинг, 
выпарка, дистилляция, конверсия, сушка и обогрев в химической, 
нефтеперерабатывающей промышленности и ряде других отраслей: 
очистка и сортировка обрабатываемых материалов (мокрое обогаще
ние железных руд, промывка материалов в химической, целлюлозно- 
бумажной, легкой промышленности и т.п.). Низкопотенциальную 
энергию используют также для создания комфортных условий труда и 
быта в помещениях производственного и непроизводственного назна
чения, бытового и коммунального горячего водоснабжения, отопле
ния, вентиляции, кондиционирования воздуха

Основными энергоносителями, обеспечивающими тепловой энер
гией средне- и низкотемпературные процессы, являются пар и горячая 
вода. В перспективе их доля в составе энергоносителей достигает 
80—85% потребления тепловой энергии среднего и низкого потенци
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ала. Более 80 % потребляемой химической промышленностью теп
ловой энергии расходуется на технологические нужды.

К р и о г е н н ы е  п р о ц е с с ы  протекают при температуре 
ниже 120 К (сжижение и отверждение газов) и используют для осущест
вления процессов криохимической технологии (процессы криокристал
лизации, криоэкстрагирования, криоизмельчения и криозакалки, а 
также комбинирования влияния низких температур с другими физи
ческими воздействиями).

Электрическая энергия применяется для проведения электрохи
мических (электролиз растворов и расплавов) и электротермических 
(нагревание, плавление, возгонка, синтезы при высоких температурах 
и др.) процессов. В химической промышленности применяют также 
процессы, связанные с электромагнитными (в дуговых и индукцион
ных печах, отделение магнитопроницаемых веществ от непроницае
мых и т. п.) и электростатическими явлениями (электроосаждение пы- 
лей и туманов, электрокрекинг и др.). Электронно-ионные и фото
электрические явления применяют для контроля процессов, телеуправ
ления ими, сигнализации; автоматизация химико-технологических про
цессов требует широкого использования электроники. Электрическая 
энергия используется также для освещения и получения механической 
энергии.

Механическая энергия необходима главным образом для физиче
ских операций: дробления, измельчения, смешения, центрифугиро
вания, работы насосов, компрессоров и вентиляторов, а также для 
различных вспомогательных операций (транспортировка грузов и 
т. п.).

Из массовых видов продукции химической промышленности наи
более энергоемкими являются аммиак, пластмассы и синтетические 
смолы, метанол, каустическая сода, кальцинированная сода, искус
ственные волокна, карбид кальция, желтый фосфор, серная кислота, 
синтетический каучук, апатитовый концентрат. На производство их 
расходуется до 55 % электро- и теплоэнергии и 95 % топлива.

На расход энергоресурсов оказывают влияние правильный вы
бор сырья и методов его подготовки.

Так, при получении аммиака на основе газификации буроуголь
ного полукокса удельный расход энергии составлял 1780 кВт-ч/т 
азота; при переходе на газификацию тяжелых нефтяных остатков он 
снизился до 1310 кВт-ч/т азота. На новейших энерготехнологических 
установках,, использующих в качестве сырья природный газ, конвер
тируемый с водяным паром, удельный расход энергии может быть дове
ден до 60 кВт- ч т. Тщательно подготовленное сырье (по химическому и 
агрегатному составу, содержанию примесей), как правило, обеспечи
вает снижение энергозатрат на процесс в целом.

В химической промышленности проводится последовательная рабо
та по расширению масштабов применения прогрессивных технологиче
ских процессов, поиску новейших технических решений, позволяю
щих экономить топливно-энергетические ресурсы.
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Основными видами энергетических ресурсов в современных условиях 
являются горючие ископаемые (уголь, нефть, природный газ, торф, 
сланцы) и продукты их переработки; энергия воды (гидроэнергия); 
биомасса (древесина и другое растительное сырье); атомная энергия. 
Частично используется энергия ветра, а также морских приливов и от
ливов.

Мировые запасы основных видов топлива оцениваются в 
12 800 млрд. т условного топлива (т у.т.). Из этого количества около 
11 200 млрд. т составляют ресурсы угля, 740 млрд. т — нефти и 
630 млрд. т — природного газа.

Энергетические ресурсы разделяют на т о п л и в н ы е  (уголь, 
нефть, природный газ, сланцы, битуминозные пески, торф, биомасса) и 
н е т о п л и в н ы е  (гидроэнергия, энергия ветра, лучистая энергия 
Солнца, глубинная теплота Земли и др.), возобновляемые и невозобнов
ляемые, первичные и вторичные.

Все в о з о б н о в л я е м ы е  энергетические ресурсы являются 
производными от энергии Солнца, но в целях удобства классифициро
ваны по следующим категориям: солнечная энергия (прямая радиа
ция); гидроэнергетические ресурсы (испарительно-конденсационный 
цикл); энергия ветра и волн; биомасса (растительного и животного про
исхождения). К практически неисчерпаемым относят геотермальные и 
термоядерные энергетические ресурсы. В геотермальные ресурсы 
включена глубинная теплота Земли, которая может быть использова
на как для теплоснабжения, так и для выработки электроэнергии. Тер
моядерные ресурсы (реакции синтеза) измеряются тепловым эквива
лентом преобразования дейтерия, содержащегося в морской воде, 
и лития, находящегося в земной коре.

К н е в о з о б н о в л я е м ы м  энергетическим ресурсам отно
сятся те, запасы которых по мере их добычи необратимо уменьшаются. 
К ним относятся уголь, сланцы, нефть, битуминозные пески и природ
ный газ. Все названные выше виды энергоресурсов относятся к п е р 
в и ч н ы  м.

В т о р и ч н ы м и  э н е р г е т и ч е с к и м и  р е с у р с а -  
м и (ВЭР) называется энергетический потенциал продукции, отходов, 
побочных и промежуточных продуктов, образующихся в технологи
ческих агрегатах, который не используется в самом агрегате, но мо
жет быть частично или полностью использован для энергоснабжения 
других агрегатов. Так, вторичными энергоресурсами производства 
аммиака, наиболее энергоемкого в химической промышленности, яв
ляются жидкие углеводороды, танковые и продувочные газы, физиче
ская теплота дымовых газов трубчатых печей и огневых подогревате
лей природного газа, физическая теплота конвертированных газов и 
физическая теплота синтез-газа.

Жидкие углеводороды содержат в своем составе пентан и более тя
желые углеводороды. Этот вид горючих ВЭР образуется при сепара

Классификация топливно-энергетических ресурсов
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ции природного газа перед его поступлением на конверсию и обыч
но выдается в сеть предприятия для сжигания.

Сконденсировавшийся аммиак содержит в себе растворенные 
газы, которые выделяются из него при дросселировании. Они вы
водятся из сборника жидкого аммиака и называются танковыми. 
Основными составляющими этих газов являются водород, метан, 
азот и аммиак, который обычно улавливается в специальных уст
ройствах. Танковые газы после выделения аммиака используют 
вместе с продувочными газами в качестве котельно-печного топли
ва. Продувочные газы представляют собой часть циркуляционного 
газа, «выдуваемого» из системы для поддержания в агрегате со
держания инертных примесей на определенном уровне.

Дымовые газы образуются в трубчатых печах конверсии при
родного газа и в огневых подогревателях природного газа, посту
пающего на сероочистку перед конверсией. Теплота дымовых газов 
может быть использована для подогрева природного газа, парога
зовой смеси и воздуха, поступающих на конверсию, и для пере
грева водяного пара, вырабатываемого в котле-утилизаторе, кото
рый служит для охлаждения конвертированного газа.

Физическая теплота конвертированного газа используется для вы
работки пара в котле-утилизаторе. С этой же целью используется и 
физическая теплота синтез-газа, которая, кроме того, служит и для 
подогрева холодной азотоводородной смеси, поступающей в колонну 
синтеза.

Потенциальные запасы вторичных энергетических ресурсов в от
раслях народного хозяйства СССР оцениваются более чем в 1000 млн. 
ГДж. Рациональное использование их является одним из крупней
ших резервов экономии топлива в промышленности, способствующим 
снижению топливо- и энергоемкости промышленной продукции.

Наибольшими тепловыми вторичными ресурсами располагают 
предприятия химической, нефтеперерабатывающей и нефтехимиче
ской промышленности, черной и цветной металлургии, промышленно
сти строительных материалов, газовой промышленности, тяжелого ма
шиностроения и некоторых других отраслей народного хозяйства.

Вторичные энергетические ресурсы могут использоваться непосред
ственно без изменения вида энергоносителя для удовлетворения по
требности в топливе или теплоте либо с изменением энергоносителя 
путем выработки теплоты, электроэнергии, холода или механической 
работы в утилизационных установках.

Топливо называют э н е р г е т и ч е с к и м ,  если его используют 
для получения электрической и тепловой энергии на электростанциях, 
в районных и промышленных котельных. Топливо, непосредственно 
используемое в различных агрегатах и установках, в том числе в про
мышленных печах и для коксования, называют т е х н о л о г и ч е с 
к и м .

В зависимости от агрегатного состояния топливо подразделяют на 
твердое, жидкое и газообразное. К. т в е р д ы м  топливам относятся
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бурые и каменные угли, антрациты, торф, сланцы и дрова, а также 
продукты их переработки: кокс, полукокс, брикеты торфяные и уголь
ные, термоантрацит, древесный уголь; к ж и д к и м  — нефть, газо
вый конденсат и продукты их переработки: бензин, керосин, дизель
ное топливо, мазут, смолы и т. п.; к г а з о о б р а з н ы м  — природ
ный, нефтепромысловый (попутный) и шахтный газы, а также сжижен
ный нефтезаводской, коксовый, полукоксовый, генераторный, водя
ной, доменный и ваграночный газы, водород и газы процессов броже
ния.

Технологические характеристики топлива

Сжигание топлива обеспечивает энергией тепловые электростанции, 
промышленные предприятия, транспорт, быт. Различные виды при
родного и искусственного топлива используются в качестве ценного 
сырья химической, нефтехимической и других смежных отраслей на
родного хозяйства.

Современная химическая промышленность начиналась с использо
вания углерода угля, а также жидких и газовых продуктов коксования 
угля. Во второй половине XX в. уголь широко заменялся продуктами 
нефте- и газопереработки. В настоящее время более 80 % всех орга
нических продуктов вырабатывается из нефтяного и газового сырья. 
Около 2/3 мирового производства аммиака также основано на 
использовании природного газа, при этом 60 % газа расходуется в ка
честве сырья и 40 % — как топливо.

Основными технологическими характеристиками топлива являют
ся теплота сгорания и жаропроизводительность; важное значение при 
использовании топлива имеет его состав.

Т е п л о т а  с г о р а н и я  (теплотворность) — это геплота ре
акции горения топлива, т. е. количество теплоты, которое выделяется 
при полном сгорании 1 кг твердого или жидкого топлива (кДж/кг) 
или 1 м3 газообразного топлива (кДж/м3) и при охлаждении продук
тов горения до начальной температуры процесса. Различают низшую 
С}а и высшую £?„ теплоту сгорания топлива. Низшей теплотой сгорания 
называется количество теплоты, выделяющееся при сгорании 1 кг во
дорода с образованием водяного пара, высшей теплотой — количество 
теплоты, выделяющееся при сгорании 1 кг водорода с образованием во
ды. В практических расчетах обычно пользуются величиной (?к.

Ж а р о п р о и з в о д и т е л ь н о с т ь *  — максимальная тем
пература горения, развиваемая при полном сгорании топлива без из
бытка воздуха, в условиях, когда вся выделяющаяся при сгорании теп
лота полностью расходуется на нагрев образующихся продуктов сгора
ния. При подсчете жаропроизводительности температуру исходных 
топлива и воздуха принимают равной нулю. Жаропроизводительность 
топлива Т тах прямо пропорциональна его теплоте сгорания и обратно

* Термин введен Д . И. Менделеевым.
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пропорциональна расходу теплоты на нагрев продуктов сгорания до 
температуры Гтах .

Жаропроизводительность положена в основу энергетической клас
сификации топлива. В зависимости от жаропроизводительности топ
ливо подразделяют на две группы: высокой (Ттах >  2300 К) и пони
женной (Гтах <  2300 К) жаропроизводительности. К первой группе 
относятся природный, нефтезаводской, нефтепромысловый, сжижен
ный, коксовый, водяной, полуводяной газы, каменный уголь, кокс, 
антрацит, полукокс и древесный уголь. Ко второй группе относятся 
дрова, торф, бурые угли, сланцы, доменный воздушный, смешанный 
генераторный газы и газ подземной газификации углей.

Твердое и жидкое топливо состоит из горючей массы и балласта. 
Основными балластирующими компонентами являются влага, азот и 
неорганические соединения—-силикаты, фосфаты, сульфиды, суль

Т а б л и ц а  11.1. Состав и теплотворная способность 
различны х видов органического топлива

Топливо

Состав горючей массы топлива. 
% (по массе)

Теплотворная спо
собность единицы 

рабочей массы* 
топлива, кД ж /кг

С н ОS
высшая низшая

Дрова 50 6 0,0 42 12 000 10210
Торф (фрезер 54—63 6 0 ,3 33 10 330 8 490

ный)
Сланец 60—75 7— 10 4,0 12— 18 11 550 11 000
Бурый уголь:

подмосковный 60—80 4—6 1— 6 1 9 -2 7 И 840 10 500

канско-ачин-
ский

70—72 5 0 .3 —0,8 До 23 13 390— 
17 150

12 550— 
14 640

Антрацит 9 2 -9 8 2 0 ,3 —3 1—2 27 610 27 190
Каменный

уголь:
кузнецкий 78—90 4—6 0 ,3 —0,8 2— 13 24 270— 

28 870
23 850— 

28 450
донецкий 76—89 4 ,1 —5 ,5 3—5 2— 12 22 170— 

27 190
21 760— 

26 780
экибастузский 7 5 -8 0 4 ,3 —5,2 1.2— 1.8 1 2 -1 6 12 550— 

19 250
11 710— 

18 870
Природный газ 75 25 0,0** 0 ,0 39 750 

(кД ж /м 3)
34 730— 

35 560 
(к Д ж /м 3)

Бензин 85 15 0,15 0 ,0 47 280 43 930
Мазут малосер До 88 11 — 12 0 ,5 0,02 43 930 39 750

н исты й***

* Рабочая масса топлива равна сумме горючей массы и балласта (азот, влага, мине 
5 >ильные соли),

** В природном газе некоторых месторождений сера содержится главным образом в 
ниде сероводорода (например, в оргенбургском газе — до 5%).

*** Сернистый топочный мазут содержит 0,5—2% серы, высокосернистый — 2—3,5%).
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фаты металлов — кальция, железа, алюминия, калия, натрия и др. 
Состав горючей массы топлива и содержание в нем балласта обус
ловливают теплотехнические и технологические характеристики топ
лива.

В состав твердых и жидких топлив входят углерод С, водород Н, 
сера 5, кислород О, азот N. зола А и влага W. Состав газообразного 
топлива характеризуется наличием индивидуальных газов.

Сера, входящая в топливо, снижает его ценность и является источ
ником загрязнения воздушного бассейна. В твердом топливе сера со
держится в виде сульфидов, сульфатов и органических соединений. 
При горении топлива сульфиды и органические соединения окисляются 
с образованием диоксида серы, а сульфатная часть переходит в золу. 
В жидком топливе сера содержится преимущественно в виде органиче
ских соединений, а в газообразном — в виде сероводорода, частично 
углесероводорода и других соединений.

Наиболее ценные углеводородные топлива — природный газ и лег
кое жидкое топливо (бензин и т.п.) — содержат в своей горючей мас
се практически только два элемента (углерод и водород) и обладают 
наибольшей теплотворной способностью.

В табл. 11.1 показано усредненное содержание в различных видах 
органического топлива основных компонентов горючей массы.

Топливно-энергетический комплекс СССР

Т о п л и в н о - э н е р г е т и ч е с к и й  к о м п л е к с  СССР пред
ставляет собой единую межотраслевую систему добычи и производства 
топливно-энергетических ресурсов, их передачи, распределения и ис
пользования. Он характеризуется универсальностью своих связей со 
всеми отраслями народного хозяйства, которые проявляются в том, 
что энергетические ресурсы (уголь, нефть, газ, другие виды первич
ных ресурсов, продукты переработки топлива, тепловая и электри
ческая энергия) являются обязательным элементом любого производ
ства.

О масштабах задач, решаемых отраслями топливно-энергетического 
комплекса можно судить уже по тому, что за каждые 20 послевоенных 
лет производство топливно-энергетических ресурсов в СССР увеличи
вается более чем в 2,7 ра5а.

В последние десятилетия особенно возросли, как это показано ниже, 
производство электрической и тепловой энергии, добыча и переработка 
нефти и газа:

1922 г. 1 940 г. 1965 г. 1980 г. 1987 г.

Нефть и газовый кон
денсат, млн. т . . . . 4 ,7  31 243 603 624 

Газ природный, млрд.
м3 ...........................................  0 ,03  3 128 435 727

Уголь, млн. т . . .  11.3 166 578 716 760 
Электроэнергия, млрд. 

к В т - ч .................................  0 ,8  49 507 1294 1665
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В СССР созданы единые системы энерго-, газо- и нефтеснабжения.
Энергетической программой СССР первостепенное значение при

дается увеличению добычи нефти и газа в Западной Сибири, дешевых 
энергетических углей в восточных районах страны, главным образом 
в Канско-Ачинском и Экибастузском бассейнах, эффективному ис
пользованию гидроресурсов Сибири, Дальнего Востока и Средней 
Азии, развитию атомной энергетики. Намечается сократить примене
ние в качестве топлива нефти и газа за счет увеличения доли угля.

В условиях возрастающих потребностей народного хозяйства стра
ны в топливно-энергетических ресурсах все более актуальной стано
вится организация рационального производства и потребления этих ре
сурсов.

Энергетической программой СССР предусматриваются меры, на
правленные на экономию топлива и энергии, прежде всего за счет со
вершенствования технологии производства, снижения его материало
емкости, создания и внедрения энергосберегающего оборудования, 
машин и аппаратов, повышения уровня использования вторичных 
энергетических ресурсов, перестройки структуры всей экономики в 
направлении снижения удельной энергоемкости общественного про
изводства.

Использование вторичных энергетических ресурсов

Па виду энергии вторичные энергетические ресурсы (ВЭР) разделяют 
но три группы:

1) г о р ю ч и е  ( т о п л и в н ы е )  ВЭР — химическая энергия 
отходов технологических процессов химической и термохимической 
переработки углеродистого или углеводородного сырья, побочных 
горючих газов плавильных печей (доменных, колошниковых, шахтных 
печей и вагранок, конверторных и т.д.), не используемых для дальней
шей технологической переработки древесных отходов лесозагото
вок и деревообработки в лесной и деревообрабатывающей промышлен
ности, упаренных горючих щелоков, упаренных бардяных концент
ратов, коры и древесных отходов в целлюлозно-бумажной промышлен
ности и т.д.;

2) т е п л о в ы е  ВЭР — физическая теплота отходящих газов 
технологических агрегатов, основной, побочной, промежуточной про
дукции и отходов основного производства, рабочих тел систем принуди
тельного охлаждения технологических агрегатов и установок, горячей 
воды и пара, отработанных в технологических и силовых установках;, 
в химической промышленности ВЭР преимущественно основаны на 
теплоте экзотермических реакций;

3) ВЭР и з б ы т о ч н о г о  д а в л е н и я  — потенциальная 
энергия газов и жидкостей, выходящих из технологических агрегатов 
с избыточным давлением.

В зависимости от видов и параметров рабочих тел различают четы
ре основных направления использования вторичных энергетических
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ресурсов: т о п л и в н о е  (непосредственное использование горю
чих компонентов в качестве топлива) *, т е п л о в о е  (использование 
теплоты, получаемой непосредственно в качестве вторичных энергети
ческих ресурсов или теплоты и холода, вырабатываемых за счет вто
ричных энергетических ресурсов в утилизационных установках, а 
также в абсорбционных холодильных установках); с и л о в о е  {ис
пользование механической или электрической энергии, вырабатыва
емой в утилизационных установках (станциях) за счет вторичных 
энергетических ресурсов); к о м б и н и р о в а н н о е  (использование 
теплоты, электрической или механической энергии, одновременно вы
рабатываемых за счет вторичных энергетических ресурсов).

Утилизационные установки. Одной из важнейших задач совершен
ствования технологических процессов в любой отрасли народного хо
зяйства является по возможности полное выявление резервов вторич
ных энергетических ресурсов и экономически, а также экологически 
обоснованное их использование для целей производства и удовлетворе
ния бытовых нужд. Направление преобразования вторичных энерге
тических ресурсов зависит от трех факторов: количества вторичной 
энергии, образующейся в единицу времени; степени непрерывности 
ее получения; температурного уровня.

Вторичные энергетические ресурсы могут быть использованы не
посредственно как топливо, а также преобразуются в другие энерго
носители с помощью утилизационных установок. Оборудованием для 
использования тепловых ВЭР, а также ВЭР избыточного давления яв
ляются котлы-утилизаторы, установки сухого тушения кокса, га
зовые утилизационные бескомпрессорные турбины, абсорбционные хо
лодильные машины.

Наиболее распространенными в различных отраслях народного 
хозяйства утилизационными установками являются котлы-утилизато
ры, использующие высокопотенциальные дымовые газы промышленных 
печей и технологические газы химических производств для получения 
водяного пара, а также водяные экономайзеры для нагрева питатель
ной воды котлов и воздухоподогреватели (рекуперативного и регене
ративного типов) для нагрева дутьевого воздуха, использующие ды
мовые газы высокого и среднего потенциала. Утилизация вторичных 
энергетических ресурсов осуществляется также в абсорбционных и 
пароэжекторных холодильных машинах, сушильных и других уста
новках.

Котлы-утилизаторы обеспечивают большую экономию топлива пу
тем генерирования энергетического или технологического пара, а так
же нагрева воды за счет использования вторичной теплоты.

* Некоторые горючие отходы химических производств одновременно могут 
быть и энергетическими и материальными ресурсами. Так, например, синтез-газ 
производства ацетилена применяется в качестве сырья для получения метанола, 
водород производства каустической соды используется при получении хлоро- 
водорода, танковые и продувочные газы частично возвращаются в цикл синтеза 
аммиака и т. д.

9 Зак. 111 2 5 7



Так, например, при обжиге серосодержащего сырья и переработке 
диоксида серы в серную кислоту выделяется большое количество теп
лоты (7,1 млн. кДж при получении 1 т Н 25 0 4 из колчедана, 5,77 млн. 
кДж — из серы и 8,03 млн. кДж — из сероводорода).

Температура газа на выходе из печей сжигания достигает 1073— 
1273 К.

Применяемый в производстве серной кислоты котел простейшей 
утилизационной установки с принудительной циркуляцией (рис. 11.2)

снабжен барабаном-сепаратором 
5, куда поступает паро-водяная 
эмульсия из охлаждающих эле
ментов 6, 8. Пар из сепаратора 
5 направляется в пароперегре
ватель 3 и отсюда при 703— 
723 К передается потребителям. 
Горячая вода, отделенная в се
параторе, вновь направляется 
циркуляционным насосом 7 в 
охлаждающие элементы 6, 8. 
Поступающая в сепаратор 5 вода 
предварительно очищается, на
гревается и деаэрируется. В та
ких котлах за счет использова
ния теплоты реакции горения в 
печах кипящего слоя (КС) полу
чают до 1,5 т пара на 1 т сжи
гаемого колчедана.

На рис. 11.3 показан котел- 
утилизатор, используемый при 
производстве азотной кислоты 

под давлением нитрозных газов до 0,68 МПа. На входной камере 1 
имеется конус, в котором располагаются трубки пароперегревателя 8; 
к этому же конусу присоединяется нижняя часть контактного аппара
та. Пароперегреватель работает в зоне нитрозных газов при темпера
туре 1153—1273 К.

Испарительная часть котла представляет собой трубчатый тепло
обменник, по трубкам 4 которого проходят нитрозные газы. Вода на
ходится в межтрубном пространстве. Давление газов составляет 0,68 
МПа и воды около 1,27 МПа. Влажный газ собирается в паросборнике 
6 и по трубкам 7 поступает в пароперегреватель 8, откуда выходит при 
температуре 503 К- Котел снабжен лазами 2 и предохранительным кла
паном 5.

На рис. 11.4 приведены схемы утилизации теплоты реакции син
теза аммиака с помощью котлов-утилизаторов. Использование тепло
ты реакции позволяет получать 0,8—0,9 т пара на 1 т аммиака. Пере
вод колонн синтеза на работу с использованием теплоты реакции суще
ственно улучшает технико-экономические показатели агрегатов синтеза.

Вода

Колчедан

5 Перегретый 
~пар
В циклон

Рис. 11.2. Схема установки котла-утили- 
затора:
1 — бункер-питатель: 2 — печь кипящего слоя; 
3  — пароперегреватель: 4  — котел-утилизатор; 
о — барабан-сепаратор; 6, 8 — охлаждающие 
элементы: 7 — циркуляционный насос
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Нитрозные
газы

Рис. 11.3. Котел-утилизатор:
1 — входная камера; 2 —  лазы; 3 —  выходная камера; 4 — испарительные трубки; 5 —  предо
хранительный клапан; 6 — паросборник; 7 — трубки насыщенного пара; 8 — пароперегрева
тель

Для нагрева воды на нужды технологического и бытового горяче
го водоснабжения, приготовления питательной воды котлов, а также 
для воздушного и низкотемпературного водяного отопления и кондици
онирования применяют контактные экономайзеры, в которых газы не
посредственно соприкасаются с нагреваемой водой. Контактные 
экономайзеры обеспечивают весьма глубокое охлаждение дымовых

Гп 9

Рис. 11.4. Схемы утилизации теплоты реакции синтеза аммиака:
а  — двухконтурная схема; б, в —  варианты одноконтурной схемы; 1 — колонна 
синтеза; 2 — котлы-утилизаторы; 3  — циркуляционные насосы; 4 —  выносной 
теплообменник
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газов (до 313 К) и конденсацию 70—80 % водяных паров, содержащих
ся в газе. Они отличаются сравнительно малой металлоемкостью, про
стотой конструкции и обслуживания.

Установки сухого тушения кокса применяют для охлаждения рас
каленного кокса инертными газами, которые нагреваются при этом до 
1073 К и используют для выработки пара в котлах-утилизаторах.

В газовых утилизационных бескомпрессорных турбинах использу
ют избыточное давление отходящих газов для производства электро
энергии или для привода компрессоров.

Газ- Восстановитель

Рис. 11.5. Установка каталитической очистки газов от 
оксидов азота:
1 — абсорбционная колонна; 2 — подогреватель; 3 — контактный 
аппарат; 4 — котел-утилизатор; 5 — паровая турбина; 6 — воз
душный компрессор; 7 — газовая турбина

Большой интерес представляет также применение систем, выра
батывающих за счет использования ВЭР электроэнергию, пар и сжа
тый воздух. Пример такой схемы энерготехнологического агрегата, 
предназначенного для восстановления оксидов азота с использованием 
энергии контактных газов в производстве азотной кислоты, представ
лен на рис. 11.5.

Отходящие из абсорбционной колонны 1 газы с содержанием ок
сидов азота до 0,11 % во избежание загрязнения окружающей среды 
восстанавливают до азота. Для этого газы направляют в подогреватель 
2, где они нагреваются до температуры 383—418 К и после смешения с 
газом-восстановителем (природный газ) поступают в реактор—контакт
ный аппарат 3. Очистка осуществляется при температуре 1033 К. 
Очищенные газы проходят котел-утилизатор 4 и поступают в газовую 
турбину 7. Пар из котла-утилизатора 4 направляют в паровую тур
бину 5. Энергия, вырабатываемая турбинами за счет теплоты хвосто
вых газов и пара, используется для работы компрессора 6, подающего 
на производство сжатый воздух.
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Использование низкопотенциальных вторичных энергетических 
ресурсов для производства холода. Перспективным является исполь
зование вторичных энергетических ресурсов в абсорбционных холо
дильных машинах для производства искусственного холода, широко 
применяемого в химической, пищевой, нефтехимической технологии, 
в других отраслях народного хозяйства и для кондиционирования воз
духа. Использование ВЭР отбросных источников низкотемпературной 
теплоты (до 273 К и ниже) — отходящие газы различных технологи
ческих печей и котлоагрегатов, вторичные пары, промышленные сточ-

Рис. 11.6. Абсорбционная водоаммиачная холодильная маши
на:
/ — генератор; 2 — ректификационная колонна; 3 — дефлегматор; 4  — 
конденсатор; 5, 9 — дроссельные вентили; 6 —  испаритель; 7 — абсор
бер; 8 — насос; 10 — теплообменник

ные воды, воды охлаждения оборудования, охлаждения продуктовых 
потоков и т.п. — значительно снижает стоимость получения холода и 
позволяет экономить до 50 млн. т условного топлива в год.

Действие абсорбционных холодильных машин основано на погло
щении (абсорбции) паров холодильного агента каким-либо абсорбен
том (при давлении испарения) и последующем его выделении (при дав
лении конденсации) путем нагревания. В качестве холодильного аген
та применяют водоаммиачный раствор, водный раствор бромида лития 
и фреоны. На рис. 11.6 представлена схема водоаммиачной холодиль
ной машины.

Концентрированный водоаммиачный раствор, содержащий около 
50 % аммиака, поступает в генератор 1, работающий при повышенном 
давлении. Образующиеся пары аммиака проходят через ректифи
кационную колонну 2 и дефлегматор 3 , покидая их с концентрацией 
аммиака 99,5—99,8 %. Далее пары конденсируются за счет водяного 
охлаждения в конденсаторе 4, жидкий аммиак после дросселирования
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поступает в испаритель 6, где, испаряясь, отнимает теплоту от охлаж 
даемой среды. Пары аммиака направляются из испарителя в абсорбер 
7, где они поглощаются орошающим абсорбер слабым (~ 19 ,5  %) во
доаммиачным раствором, который поступает из колонны 2. Из абсор
бера водоаммиачный раствор с концентрацией аммиака около 32 % 
возвращается в колонну 2 через теплообменник 10, в котором он на
гревается, охлаждая горячий поток раствора. Холодопроизводитель- 
ность машины определяется количеством отнимаемой теплоты.

Холодильный коэффициент ех =  С}0/С}к для абсорбционной холо
дильной машины есть отношение холодопроизводительности С?0 к 
теплоте (?к, сообщенной водоаммиачному раствору в кипятильнике.

Абсорбционные бромистолитиевые холодильные машины (АБХМ) 
широко применяют для получения хладоносителя с температурой 
278—288 К. Хладагентом в этих машинах является вода, а абсорбен
том — концентрированный раствор бромида лития.

§ 6. Основные направления повышения эффективности 
использования сырьевых 
и топливно-энергетических ресурсов

Д ля повышения эффективности развития народного хозяйства немало
важное значение имеют рациональное использование и экономия сырь
евых и топливно-энергетических ресурсов. Можно отметить некоторые 
основные направления решения этих задач.

Активно ведутся работы по комплексному использованию природ
ных сырьевых ресурсов, сокращению их потребления за счет замены 
химическими материалами (полимерами, синтетическими волокнами 
и т. д.), а также разработка новых прогрессивных технологических 
процессов: электрохимических, плазмохимических, мембранных, фо
тохимических, каталитических с применением макроциклических сое
динений, биохимических, радиационных, с использованием лазерных 
излучений, ударных волн, самораспространяющегося высокотемпера
турного синтеза и др.

Во многих отраслях народного хозяйства внедряются эффективное 
генерирующее и энергоиспользующее оборудование, технологические 
процессы, установки и машины, обеспечивающие высокий техниче
ский уровень производства при минимальных затратах сырьевых и 
энергетических ресурсов. Увеличивается доля комбинированной вы
работки электрической и тепловой энергии на теплофикационных элект
ростанциях, создаются и осваиваются магнитогидродинамические ус
тановки на газообразном и твердом топливе.

Дальнейшее развитие получает централизованное теплоснабжение 
за счет строительства атомных теплоэлектроцентралей, атомных стан
ций теплоснабжения и крупных котельных. Особое внимание уделяет
ся сейчас повышению безопасности и экологической совместимости 
атомных реакторов. Экономии энергии можно добиться путем повыше
ния качества тепловой изоляции оборудования и трубопроводов.
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Постепенно происходит внедрение мощных энерготехнологических 
агрегатов и установок в химической промышленности и автоген
ных процессов в цветной металлургии.

Перспективным является увеличение производства цемента сухим 
способом; установок плазменного и электронно-лучевого нагрева; 
ускорение внедрения вторичных процессов переработки нефти с целью 
увеличения выхода светлых нефтепродуктов.

К значительному снижению удельных расходов сырья, топлива, 
теплоты и электрической энергии приводит модернизация действующе
го оборудования, машин и механизмов, оптимизация режимов работы 
энергетических и технологических установок.

В химической промышленности и других отраслях народного хо
зяйства широко используют современные средства автоматизации для 
учета, контроля и оптимизации расхода топлива, теплоты и электри
ческой энергии в химико-технологических процессах, котельных уста
новках, тепловых и электрических сетях.

Значительная экономия сырья и энергии может быть достигнута 
при повышении уровня использования вторичных материальных и 
топливно-энергетических ресурсов, максимальном применении реку
перации теплоты в технологических агрегатах, а также за счет утили
зации других видов низкопотенциальной теплоты с помощью тепловых 
насосов и абсорбционных холодильных машин.

Для решения этой задачи необходимо создание и усовершенствова
ние конструкций реакторов для экзотермических процессов в комбина
ции с малогабаритными теплообменными устройствами, обеспечиваю
щими достаточно полное использование теплоты химических реакций, 
с одновременным приближением температурного режима процесса к 
оптимальному; создание и усовершенствование конструкций малога
баритных реакторов для эндотермических процессов с максимальным 
использованием подводимой извне энергии и с заменой дефицитных 
видов топлива (нефти и газа) углем или сланцами; создание экономи
чески эффективных установок, обеспечивающих использование низко
потенциальной теплоты технологических потоков химических произ
водств.

Одним из важнейших направлений рационального использования 
энергии различных видов является создание комбинированных энер
готехнологических установок, в том числе с использованием теплоты 
ядерных реакторов. Примером такого комбинирования может служить 
использование теплоты гелия, циркулирующего через ядерные реак
торы, для проведения эндотермического процесса производства синтез- 
газов, диссоциации карбонатов, восстановления оксидов железа в га
зовой металлургии и др.

Большое развитие получат мембранные методы, обладающие высо
кой экономичностью и малой энергоемкостью. В отличие от процессов 
ректификации, экстракции, выпаривания и сушки разделение смесей 
мембранными методами (ультрафильтрация, обратный осмос, электро
диализ) проводится без фазовых превращений и обычно при темпера
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туре окружающей среды. Использование этих методов позволит ре
шить ряд народнохозяйственных проблем со значительным экономи
ческим эффектом: создать ресурсо- и энергосберегающие технологиче
ские процессы и улучшить защиту окружающей среды.

Весьма перспективным является широкое использование нетради
ционных возобновляемых испочников энергии, в том числе солнечной 
энергии, глубинной теплоты Земли, ветровой и приливной энергии, а 
также биомассы.

§ 7. Основы энерготехнологии, 
ее значение и сущность

Одним из наиболее действенных средств повышения эффективно
сти потребления топлива в народном хозяйстве является переход 
к комплексным энерготехнологическим методам использования топ
лива, к извлечению всех ценных его составляющих при обязательном 
комбинировании энергетического процесса сжигания части топлива 
для производства энергоносителя с различного рода технологи
ческими процессами.

Комбинирование энергетического и различных технологических 
процессов позволяет интенсифицировать все основные процессы, вклю
ченные в энерготехнологическую схему, значительно повысить коэф
фициент использования теплоты топлива, его высокого температурно
го потенциала, а также с максимальной эффективностью и высоким 
энергетическим КПД * использовать как органическую, так и мине
ральную (зольную) составные части топлива.

Энерготехнологическое комбинирование и комплексные методы 
использования топлив обусловливают более эффективное теплоисполь- 
зование в крупнотоннажных и энергоемких технологических процес
сах химической и нефтехимической промышленности, промышленно
сти строительных материалов, черной и цветной металлургии и по сво
ей значимости приобретают широкое межотраслевое значение.

В СССР и за рубежом уделяется большое внимание созданию высо
коэффективных энерготехнологических установок.

Э н е р г о т е х н о л о г и ч е с к и м и  у с т а н о в к а м и  на
зывают комплексы энергетических и технологических агрегатов, тес
но связанных между собой и состоящих из энергоблока, блока терми
ческой переработки топлива, блоков разделения и очистки получае
мых продуктов. В таких установках наряду с процессами чисто энер
гетическими (полное сжигание очищенных от вредных примесей горю
чего газа и полукокса, преобразование теплоты в работу) осуществ
ляются и процессы технологические (газификация, пиролиз или кок
сование топлив).

* Энергетическим КПД называется отношение полезно используемой тепло
ты к общему расходу теплоты топлива.
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Основным назначением энерготехнологических установок являет
ся максимально эффективное комплексное использование топлива как 
источника получения тепловой и электрической энергии и сырья для 
химической и нефтехимической промышленности, металлургии и дру
гих отраслей народного хозяйства при одновременном предотвраще
нии загрязнения окружающей среды.

По виду топлива, используемого в качестве источника для 
производства тепловой и электрической энергии, энерго
технологические установки делят на два типа: э н е р г о т е х н о л о 
г и ч е с к и е  у с т а н о в к и  н а  о р г а н и ч е с к о м  т о п 
л и в е  (твердое, жидкое, газообразное) и а т о м н ы е  э н е р г о 
т е х н о л о г и ч е с к и е  у с т а н о в к и ,  в которых органическое 
топливо используется лишь как сырье для производства химической 
продукции. Выработка тепловой энергии для термической переработ
ки топлива, а также тепловой и электрической энергии для энерго
снабжения производится на ядерном горючем. В свою очередь атомные 
энерготехнологические установки подразделяют на установки, по
требляющие ядерное топливо, и установки, вырабатывающие допол
нительное ядерное топливо, например плутоний и другие продукты 
деления.

В широком смысле к энерготехнологическим установкам относят
ся комплексы, в которых дополнительные технологические процессы 
переработки топлива радикально влияют на показатели и схему про
изводства тепловой и электрической энергии, а энергетические про
цессы существенным образом меняют технологические показатели 
основной продукции.

Разработка эффективных методов комплексного использования топ
лива неразрывно связана с развитием энерготехнологии.

Энерготехнология — раздел науки, базирующийся на глубоких исследова
ниях кинетики и механизма соответствующих химических реакций, изучение 
физических процессов переноса теплоты и вещества при фазовых превращениях 
в реагирующих системах и на исследовании качественных физико-химических, а 
также экономических характеристик исходного топлива.

Энерготехнология имеет два главных практических направления. 
Первым является изыскание путей повышения эффективности исполь
зования органической и минеральной частей топлив, применяемых на 
электростанциях и в промышленной энергетике. Второе направление— 
создание интенсивных химико-энерготехнологических методов про
изводства важных видов промышленной продукции (химическое сырье, 
строительные материалы и т.п.) при потреблении дешевых энергети
ческих топлив, снижении их удельного расхода, а также использова
нии теплоты химических реакций.

Э нерготехнологические системы использования топлив

Основной энерготехнологической системой повышения эффективности 
использования составных частей топлив (первое направление энерго
технологии) является так называемая простейшая схема, согласно ко
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торой топливо перед сжиганием в котельной топке подвергается в оп
ределенных условиях термической переработке с получением высоко
калорийного газа и денных жидких продуктов. Простейшая схема при
менима при потреблении большинства твердых, жидких и газообраз
ных видов топлива, однако ее назначение зависит от конкретных усло
вий. Энерготехнологические схемы использования различных топлив 
приведены ниже.

Такие простейшие схемы служат для получения жидких смол и га
зового бензина, содержащих ценные виды химического сырья; высоко
калорийного газа, содержащего компоненты так называемого сжижен
ного газа и непредельные углеводороды (олефины) — этилен, пропи
лен, бутилен; редких и рассеянных элементов — германия, вольфра
ма, урана, молибдена, тория, ванадия, титана и др.; цементного клин
кера и других строительных материалов типа шлаковойлока, шлако
ваты и т. п.

Энерготехнологические схемы использования природного газа пре
дусматривают его глубокую переработку с получением газовой серы, 
этана, гелия и других ценных компонентов.

Сочетание энергетики и технологии позволяет значительно полнее 
использовать энергию химических реакций и энергоресурсы, улучшить 
качество продукта, повысить производительность энерготехнологи
ческих агрегатов.

Э нерготехнологические системы использования 
теплоты химических реакций

В современной химической технологии принципиальное значение име
ет создание энерготехнологических процессов и схем, в которых ис
пользовалась бы энергия, получаемая за счет теплоты химических ре
акций.

Наиболее эффективными энерготехнологическими системами в хи
мической промышленности являются схемы крупнотоннажного про
изводства аммиака, слабой азотной кислоты и карбамида.

В результате использования этих схем в производстве аммиака 
удельные расходы электроэнергии снизились почти в 8 раз (с 6840 
до 900 МДж/кг); в установках производства карбамида на 40 % сни
зился расход пара, получаемого со стороны, на 35—40 % сократились 
удельные капитальные вложения, на 10 % уменьшилась себестоимость 
продукции; в производстве слабой азотной кислоты в несколько раз 
сократился расход электроэнергии, а также вырабатывается свыше 
5 ГДж теплоэнергии, которая может быть передана другим потребите
лям.

Принцип создания энерготехнологических схем рассмотрим на при
мере синтеза аммиака. Чтобы нагляднее показать, чем отличается энер
готехнологическое производство от обычного, приведем сначала функ
циональную схему процесса синтеза аммиака. На ней показаны лишь 
основные этапы химического превращения исходного сырья и не изоб-
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ражены узлы, позволяющие создать энерготехнологическое производ
ство.

Первый этап превращения сырья — паровая конверсия метана в 
трубчатой печи при высокой температуре (800 °С). Второй этап — 
паровоздушная конверсия метана кислородом воздуха в шахтном кон
верторе— также осуществляется при высокой температуре (1000 СС).

Функциональная схема синтеза аммиака

Третий этап — паровая конверсия оксида углерода при температуре 
около 450 °С. Полученная азотоводородная смесь очищается от при
месей в абсорбере водным раствором моноэтаноламина (процесс идет 
под давлением 2,6 МПа), сжимается в компрессоре и подается в кон
тактный аппарат (колонну) для синтеза ЫН3 (температура синтеза 
400—500 СС).

Поток реагентов, выходящих из колонны синтеза, охлаждается в 
холодильнике, продукт (аммиак) отделяется, а азотоводородная смесь 
возвращается на повторное превращение в колонну синтеза.

На рис. 11.7 представлена энерготехнологическая схема производ
ства аммиака.

Паровая конверсия метана осуществляется в трубчатом конверторе 
метана 1 при высокой температуре. Для ее обеспечения трубы конвер
тора обогреваются сжиганием природного газа. Отходящие дымовые 
газы имеют высокую температуру, и их теплоту используют. Трубча
тый конвертор 1 снабжается конвекционной камерой 1а, проходя через 
которую горячие дымовые газы подогревают: а) природный газ, по
ступающий на паровую конверсию в конвертор /; б) воздух, поступа
ющий на паровоздушную конверсию в шахтный конвертор 2; в) пар, 
поступающий на паровую конверсию метана (конвертор 1) и оксида 
углерода (конвертор 4). Отдавшие часть теплоты, но еще горячие ды
мовые газы направляются в котел-утилизатор 11 для получения 
пара.

Реагенты, выходящие из реакторов паровоздушной конверсии ме
тана 2 и паровой конверсии оксида углерода 4, также имеют высокие 
температуры. Чтобы использовать теплоту их потоков, горячие реа
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генты после конверсии СН4 и СО направляют в генераторы пара (кот- 
лы-утилизаторы) 3 и 5, где получается насыщенный водяной пар. З а 
тем он перегревается в конвекционной камере трубчатого конвертора
1 и может быть направлен в одну (их в агрегате синтеза аммиака не
сколько) из паровых турбин, как это показано на рис. 11.7. Пар пода
ется в паровую турбину 8, установленную на одном валу с турбоком-

Рис. 11.7. Энерготехнологическая схема синтеза аммиака:
1 — трубчатый конвертор метана; 1 а — конвекционная камера трубчатого конвертора; 2 —  
шахтный конвертор метана; 3, 5, 11 — котлы-утилизаторы; 4 — конвертор оксида углероде; 
6  — абсорбер; 7 — компрессор; 8 — паровая турбина; 9 — колонна синтеза; 10 — теплообмен
ник

прессором 7, сжимающим азотоводородную смесь, поступающую в ко
лонну синтеза аммиака. Этим уменьшается расход энергии на сжатие 
азотоводородной смеси.

Пример регенерации механической энергии — узел очистки азото
водородной смеси от диоксида углерода С 0 2. Очистка производится в 
абсорбере 6 под давлением 2,6 МПа водой. Выходящая из абсорбера 
под давлением жидкость подается в водяную турбину, стоящую на од
ном валу с насосом, подающим воду в абсорбер.

Другим примером энерготехнологического агрегата может служить 
использование теплоты каталитического или термического дожига
ния отходящих газов, содержащих органические примеси, в процес
сах газофазного окисления углеводородов. На рис. 11.8 показана схе
ма энерготехнологического агрегата в производстве малеинового ан
гидрида газофазным окислением алифатических углеводородов (бутан- 
бутиленовая фракция, бутан) кислородом воздуха. Отходящие газы, 
содержащие примеси органических веществ, газодувкой 1 подают в ре
актор 2 на каталитическое дожигание. Сюда же воздуходувкой 6 че
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рез подогреватель 7 подают необходимое количество воздуха. Теплота, 
выделяющаяся при дожигании, отводится расплавом солей, охлаждае
мым в парогенераторе 3. Пар из парогенератора проходит через газо
вый теплообменник 4, где перегревается за счет теплоты парогазовой 
смеси продуктов контактирования, а затем подается на турбину 5, 
приводящую в движение вал воздуходувки 6. Воду, поступающую 
в парогенератор 3, предварительно подогревают во второй секции теп
лообменника 4. Мятый пар из турбины 5 используют в качестве тепло-

Рис. 11.8. Схема энерготехнологического агрегата в про
цессах газофазного окисления углеводородов:
/  — газодувка: 2 —  реактор; 3 —  парогенератор; 4 — газовый 
теплообменник; 5 — турбина с паровым приводом; 6 — воздухо
дувка; 7 — подогреватель воздуха

носителя. За счет использования отходов производства в качестве 
вторичных энергоресурсов удается снизить себестоимость малеинового 
ангидрида на 25 %.

Большой эффект достигается при комплексной утилизации энергии 
газов выжига кокса из катализатора крекинга, разработанной в Ин
ституте газа АН УССР. На рис. 11.9 показана схема использования 
энергии газов регенерации катализатора установки крекинга. Газы 
выжига после очистки от пыли в циклонах 3 подаются в каталитичес
кий реактор 4 для полного окисления (дожига) оксида углерода. Сюда 
же из компрессора 7 поступает воздух, необходимый для дожигания 
СО и регулирования температуры на входе в газовую турбину 5; тем
пература на входе в турбину достигает 1023 К. Газы после турбины на
правляются в котел-утилизатор 9.

Новым эффективным энергосберегающим процессом, предназначен
ным для очистки промышленных газовых выбросов, является нестаци
онарный способ каталитического обезвреживания отходящих газов. 
Очистка производится в реакторе с неподвижным слоем катализатора 
при периодическом изменении направления подачи реакционной смеси

270



с произвольной начальной температурой (см. рис. 8.28). При этом часть 
теплоты, выделившейся в результате реакции, задерживается в цент
ральной части реактора, а его торцевые участки работают как регене
ративные теплообменники. В слое катализатора достигаются сколь 
угодно высокие температуры (в пределах термостойкости катализатора) 
при малых содержаниях горючих компонентов. Подобная организация 
процесса позволяет отказаться от рекуперативных теплообменников 
предварительного подогрева газов.

Рис. 11.9. Схема использования энергии газов регенерации катализатора установ
ки каталитического крекинга:
/  — реактор каталитического крекинга: 2 —  реактор-регенератор; 3 — система циклонов; 4  — 
каталитический реактор дожигания СО; 5 — газовая турбина; 6 — мотор-генератор; 7 — 
компрессор; 8 — пусковая паровая турбина; 9 — котел-утилизатор

Намечается более полно использовать теплоту химических реакций 
и продуктовых потоков в производстве винилхлорида, а продукты пи
ролиза направлять для выработки пара в промышленных котельных. 
Большой интерес представляет создание энерготехнологических агре
гатов в производстве полиэтилена высокой плотности. Здесь за счет 
ВЭР будет вырабатываться тепловая энергия, осуществляться тепло
снабжение сторонних потребителей, что позволит сэкономить дефи
цитное органическое топливо.

Э нерготехнологическая переработка тверды х топлив

Переработка твердых топлив (угля, сланцев, торфа, древесины и т.д.) 
для получения водорода, оксида углерода, синтетического жидкого 
топлива и других видов углеводородного сырья приобретает возраста
ющую актуальность в связи с увеличивающимся дефицитом нефти и 
природного газа.
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Для энерготехнологического использования наиболее перспектив
ны твердые топлива с большим выходом летучих веществ. К ним преж
де всего относятся бурые угли, горючие сланцы и торф.

Энергетической программой СССР в качестве одной из важнейших 
мер обеспечения народного хозяйства энергоресурсами и совершенст
вования структуры энергетического баланса страны предусматривает
ся существенное увеличение добычи угля, в первую очередь за счет 
развития открытого способа разработки угольных месторождений.

Важнейшую роль в энергетическом балансе будет играть Канско- 
Ачинский топливно-энергетический комплекс (КАТЭК). Запасы угля 
оцениваются в 600 млрд. т, из которых 140 млрд. т пригодно для от
крытой добычи, что составляет около 70% общесоюзных запасов угля 
открытой разработки. В состав комплекса войдут угольные разрезы 
единичной мощностью до 60 млн. т угля в год, тепловые электростан
ции мощностью по 6,4 млн. кВт, а также предприятия по облагоражи
ванию угля и переработке его в твердые, жидкие и газообразные 
виды топлива и химическое сырье.

Угли Канско-Ачинского бассейна характеризуются невысокой 
зольностью (7— 12 %), низким содержанием серы (менее 1 %) и высо
ким выходом летучих веществ (до48 %), но в то же время из-за высокой 
влажности (30—40 %), сравнительно небольшой теплоты сгорания 
(12 550—15 900 кДж/кг) и атмосферной нестойкости в обычном виде 
не могут эффективно использоваться за пределами бассейна. Поэтому 
в другие районы Сибири, на Урал и в европейскую часть страны будут 
транспортироваться электроэнергия и продукты переработки угля в 
КАТЭКе.

В перспективе предполагается увеличение использования горючих 
сланцев. Горючие сланцы также представляют собой ценное комплек
сное органоминеральное сырье, пригодное для получения электро
энергии и различных химических продуктов, синтетического жидкого 
топлива и лекарственных препаратов. Минеральная часть сланцев ис
пользуется для производства цемента, минеральной ваты, материала 
для известкования почв. Потребление же торфа в качестве энергети
ческого и химического сырья уже в ближайшие годы существенно со
кратится в связи с увеличивающимся использованием его в сельском 
хозяйстве.

Комплексной программой химизации народного хозяйства СССР на 
период до 2000 г. предполагается наращивание продуктов переработ
ки угля и сланцев с получением в том числе оксида и диоксида угле
рода, метанола и других полупродуктов для широкого вовлечения их 
в производство.

При нагревании в различных условиях уголь и другие виды твер
дого топлива претерпевают сложные превращения, ведущие к образо
ванию новых твердых, а также жидких и газообразных продуктов.

Методы переработки твердых топлив подразделяют на следующие 
основные группы: пирогенетическое превращение, деструктивная гид
рогенизация, термическое растворение и газификация.
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П и р о г е н е т и ч е с к и е  м е т о д ы  — нагревание топлива 
без доступа воздуха (сухая перегонка), сопровождаемое глубокими 
деструктивными химическими превращениями компонентов топлива. 
При такой термической переработке уголь превращается в следующие 
продукты: кокс (или полукокс), воду, газы (Н2, СО, Н .^, СН4), 
масло, смолу (фенолы, гетероциклические соединения, нафталин, ант
рацен).

В зависимости от температуры различают полукоксование (723— 
773 К), среднетемпературное коксование (973—1173 К) и высокотем
пературное коксование (выше 1173 К).

П о л у к о к с о в а н и е  используют для получения наряду с 
твердым топливом (полукокс) смолы — сырья для химической про
мышленности. Полукокс используется в качестве энергетического 
топлива, восстановителя в агломерационном и ферросплавном про
изводствах, полупродукта для получения ряда химических веществ, 
а также дешевого адсорбента для очистки сточных вод вместо активи
рованного угля. Основной целевой продукт к о к с о в а н и я  — 
кокс широко применяют в качестве восстановителя в черной и цветной 
металлургии.

Весьма перспективно применение сухой перегонки для переработки 
горючих сланцев. СССР занимает первое место в мире как по добыче, 
так и по переработке сланцев. Однако полукоксуется пока лишь 26 %, 
а 74 % сланцев расходуется как энергетическое топливо для производ
ства электроэнергии.

Ценные химические продукты можно получить при в ы с о к о 
с к о р о с т н о м  п и р о л и з е  т о п л и в .  Быстрое нагревание 
угля (время пребывания угля в высокотемпературной области 773—
-—973 К составляет 10 "3 — 10~4 с) значительно повышает выход смо
лы, пригодной для получения синтетического жидкого топлива. Прин
цип высокоскоростного пиролиза, разработанный в энергетическом 
институте им. Г. М. Кржижановского, реализован в опытно-промыш- 
ленной установке производительностью 175 т/ч (1,2 млн. т угля в год). 
Установка ЭТХ-175 сооружена на Красноярской ТЭЦ-2.

Д е с т р у к т и в н а я  г и д р о г е н и з а ц и я  — термиче
ское разложение угля с использованием катализаторов (системы на ос
нове молибдена, вольфрама, железа, хрома и др.) под давлением 
20—70 МПа (200 — 700 атм). Целью этого процесса является получе
ние максимального количества жидких продуктов на единицу органи
ческой массы угля. При гидрогенизации, как и при других химических 
методах переработки угля, происходит разрушение внутримолеку
лярных и межмолекулярных связей в органической массе угля. Про
цесс деструкции сопровождается одновременным гидрированием обра
зующихся углеводородных соединений и взаимодействием с водоро
дом содержащихся в угле серы, кислорода и азота. В результате всех 
этих процессов возникает смесь легких углеводородов с минимальным 
содержанием Б, О и N. удаляемых в виде паров и газов (Н25, Н 20 , 
ИНз).
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Т е р м и ч е с к о е  р а с т в о р е н и е  ( о ж и ж е н и е )  у г 
л е й  осуществляется воздействием на измельченный уголь органиче
ских растворителей в области температур начала его термического 
разложения в относительно мягких условиях (613—653 К, 
2— 15 МПа). При этом часть органической массы угля подвергается де
струкции и переходит в раствор, обладающий большей, чем уголь, ре
акционной способностью. Эта часть угля называется «ожиженным» уг
лем и используется для получения специальных видов кокса, пласт
масс, углеродистых материалов и других веществ. Термическое раст
ворение может быть использовано как для подготовки угля к деструк
тивной гидрогенизации и повышения выхода из него жидких продук
тов, так и в качестве самостоятельного процесса.

Г а з и ф и к а ц и я  т в е р д о г о  т о п л и в а  — процесс его 
превращения в смесь газов с помощью газифицирующих агентов. Про
цесс универсален: газификации могут быть подвергнуты любые виды 
твердого топлива: низко- и высокосортные угли, сланцы, торф, полу
кокс, отходы лесопереработки, полимерные материалы и т.п. В каче
стве газифицирующих агентов применяют воздух, кислород, водяной 
пар, а также их смеси. При газификации протекают окислительные 
и восстановительные реакции, в результате которых из органиче
ской массы топлива образуются главным образом СО и Н 2. Получен
ный газ может быть использован и как высококачественное топливо 
в энергетических установках, и для дальнейшей переработки в водо
род, жидкое топливо (синтез Фишера — Тропша), метанол и другие 
химические полупродукты.

В СССР и практически во всех развитых странах мира ведутся в на
стоящее время исследования по созданию высокоэффективных техноло
гических процессов термической переработки твердых топлив в облаго
роженные твердые, жидкие и газообразные виды топлива и химиче
ского сырья.

Э нергогазохим ическая переработка углей 
Канско-Ачинского бассейна

Одним из направлений комплексного использования углей Канско-Ачинс
кого бассейна должна стать энергогазохимическая переработка их в районах 
добычи.

Энергогазохимическое направление комплексного использования бурых 
углей Сибири (программа «Энергия») * включает три основных звена:

1) крупномасштабную термическую переработку канско-ачинского угля с 
производством твердого топлива, смолы и газа, получением на основе смолы син
тетического энергетического жидкого топлива и транспортировкой его на элект
ростанции европейской части СССР;

2) использование газов термической переработки углей для производства 
аммиака, метонола, компонентов моторных топлив и минеральных удобрений;

* Разработана лениградскими вузами: технологическим институтом им. Лен
совета, политехническим институтом им. М. И. Калинина, технологическим ин
ститутом холодильной промышленности и инженерно-экономическим институ
том им. Пальмиро Тольятти.
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3) производство водорода и оксида углерода и совмещенная транспортиров
ка этих газов и электроэнергии в криогенных условиях в европейскую часть 
СССР.

Рассмотрим принципиальную технологическую схему энергогазохимичес
кого комплекса.

Рабочий уголь поступает на установку полукоксования 1, где разделяется 
на полукокс, смолу и летучее органическое вещество. Основная часть полукокса 
как бездымное топливо направляется для производства электроэнергии 2, а 
крупная фракция по железной дороге — дальним потребителям. Из смолы про
изводится синтетическое энергетическое жидкое топливо 3. Летучее вещество 
угля в парогазовом состоянии подвергается конверсии с получением синтез-га
зов и водорода 4 .  Определенная часть СО-водородной смеси поступает на очист
ку, сжижение и разделение 5. Производится каталитическое превращение орто- 
водорода в пара-водород. Некоторая часть синтез-газов и водорода использует
ся непосредственно в регионе месторождения канско-ачинского угля для перера
ботки мазута в светлое моторное топливо 6, синтеза аммиака и карбамида 7, ме
танола 8 и прямого восстановления руд 9. Полученные химические продукты по
ступают по железной дороге дальним потребителям. Электроэнергия 2 за выче
том ее части, израсходованной в регионе месторождения угля, поступает одно
временно с жидким водородом и оксидом углерода в криогенный гиперпроводя
щий (или сверхпроводящий) совмещенный электрогазопровод 10 , который д о 
ставляет энергоносители в европейскую часть СССР, например в регион Курской 
магнитной аномалии. В конце магистрали из водорода извлекается дейтерий 11 .

Совмещение в общем тракте транспортировки жидкого газа и электроэнергии 
(в условиях гиперпроводимости или сверхпроводимости) дает возможность 
создания сверхмощной магистрали для транспорта энергии, заменяющей более 
десяти новейших линий электропередачи.

В сжиженном виде водород имеет вязкость, примерно в 40 раз меньшую вяз
кости нефти, что позволяет транспортировать по трубопроводу поперечного се
чения 0,5 м2 84,5 млн. м3 жидкого водорода в год. Все это позволяет создать срав
нительно компактное техническое сооружение.

Водород и оксид углерода, обладающие одновременно ценными свойствами 
энергоносителей и химического сырья, используются в европейской части СССР 
для повышения эффективности традиционных производств, а также для созда
ния и развития новых технологических процессов и водородной энергетики. Наи
более перспективным представляется использование СО-водородной смеси для 
освоения рудных богатств Курской магнитной аномалии.

Глубокий холод жидких водорода и оксида углерода используют для  
сжижения воздуха с последующим его разделением на кислород и азот 12. Та
кой подход устраняет традиционный расход электроэнергии на получение соот
ветствующего количества кислорода и азота, и тем самым значительная часть 
энергии, израсходованная на сжижение газов в районе залегания углей, будет 
возвращена в район ее наибольшего дефицита.

Определенную часть водорода расходуют в качестве автомобильного, авиа* 
ционного и ракетного топлива, топлива для газовых турбин и магнито-гидродина- 
мических (МГД) генераторов. Запас топлива в виде жидкого водорода в 3— 
4 раза меньше по массе, чем традиционного, что в 2,5 раза увеличивает полезную  
грузоподъемность или соответственно дальность полета самолета 18.

Низкопотенциальный холод газов используют в холодильной промышленнос
ти для интенсификации теплообменных процессов и создания новых безвод
ных процессов охлаждения на производствах 13.

Азот, получаемый при разделении воздуха, вместе с водородом и оксидом 
углерода может быть направлен на синтез аммиака, карбамида и других соеди
нений связанного азота. В результате будет высвобожден расходуемый для этого 
природный газ.

Водород с оксидом углерода в соотношение по объему 2 : 1 может быть на
правлен на получение метанола с производством на его базе разнообразных хими
ческих продуктов.
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Водород используют для превращения тяжелых остатков от перегонки неф
ти (мазутов) в светлое моторное топливо, а также для обессеривания (гидро
очистки) моторного топлива 14. Часть водорода применима в коммунально
бытовом газоснабжении 17.

Кислород может использоваться для традиционной интенсификации про
цессов в доменном, конверторном и других производствах черной и цветной 
металлургии 15.

Водород и оксид углерода как идеальные газы-восстановители могут заме
нить в доменном производстве и цветной металлургии вдуваемый в доменные пе
чи природный газ 15 , возможно также их применение для прямого восстановле
ния руд 16.

Крупнотоннажное производство аммиака в районе КАТЭК и наличие ог
ромных количеств отходов углеобогащения или рядового угля позволяет осущест
вить массовое производство для сельского хозяйства страны дешевых стимулято
ров роста растений, органоминеральных удобрений и биологических азотосодер
жащих кормовых добавок для животноводства. Гуминовые кислоты углей мо
гут использоваться для улучшения структуры почв, а зола углей, содержащая 
до 60% СаО, — в качестве мелиоранта почв, наполнителя полимеров и сырья для 
производства строительных материалов.

Изложенная общая схема энергогазохимического использования промыш
ленного потенциала углей Сибири иллюстрирует программу-максимум, прак
тической реализации которой должен предшествовать большой объем научно- 
исследовательских и опытно-конструкторских работ по созданию новой тех
ники и технологии, на что потребуются значительное время и средства. Поэтому 
предусмотрена поэтапная реализация программы, подчиненная общей конечной 
задаче. В начале используется упрощенная технологическая схема, которая со
вершенствуется по мере разработки новых более эффективных процессов и тех
ники.

Для всех этапов реализации указанной программы общей конечной зада
чей является использование фиксированного углерода канско-ачинского угля 
(в виде полукокса) как бездымного топлива для производства электроэнергии, 
а летучего органического вещества угля как исходного сырья, способного за 
менить природный газ и нефть в различных производствах.

Э нергохимическая переработка угля на базе 
МГ Д -электростанции

Схема энергохимической переработки угля на базе магнитогидродинами
ческой электростанции основана на использовании разработанного Красноярс
ким университетом и Институтом теоретической и прикладной механики Сибирс
кого отделения АН СССР МГД-генератора. В этом МГД-генераторе применен но
вый физический эффект, позволяющий работать на продуктах сгорания топлива 
без использования легкоионизирующейся добавки. Схема предусматривает од
новременное производство электроэнергии и ценных химических продуктов, в 
частности метанола и моторного топлива.

Принципиальная схема представлена на рис. 11.10. Рабочим телом МГД- 
генератора служит продукт сгорания оксида углерода в подогретом воздухе — 
диоксид углерода. Выходящая из МГД-канала плазма диоксида углерода де
лится на два потока, каждый из которых поступает в циклонный газификатор. 
В первом потоке происходит восстановление диоксида углерода на полукоксе 
до оксида углерода и отделение жидкого шлака. Далее поток оксида углерода 
через системы очистки, теплообменники и компрессор поступает в камеру сго
рания. При этом некоторая часть потока оксида углерода используется в качест
ве источника теплоты для подогрева в кауперах воздуха и основного потока топ
лива.

Во втором циклонном газификаторе поток отработанного газа взаимодейст
вует с подсушенным углем и водяным паром, в результате чего получается СО-
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Рис. 11.10. Схема энерго.химического комплекса на базе МГД-электростанции:
М Г Д Г  — МГД-генератор; Ц Г  — циклонный генератор; КС — камера сгорания; Ц  —  циклон; 
К Г Т  — каталитический генератор теплоты; К  — компрессор; Г — газовая турбина

водородная смесь (с некоторой долей азота), служащая исходным сырьем для 
химического производства.

Предварительная подготовка угля заключается в его осушении уходящими 
газами: в цикле производства электроэнергии добавляется пиролиз в каталити
ческом генераторе теплоты с целью получения полукокса.

В схеме отсутствуют паросиловые установки по производству электроэнер
гии. Избыточное давление отработанных газов утилизируется в газовых турбинах.

Атом ны е энерготехнологические установки

В СССР и за рубежом в последние годы уделяется большое внимание 
разработке схем атомных энерготехнологических установок для ряда 
энергоемких производств на базе теплоты высокотемпературных ядер- 
ных реакторов, а также схем атомных станций дальнего теплоснабже
ния.

На базе ядерного реактора с температурой гелия 1223—1273 К 
могут быть созданы атомные энерготехнологические установки по про 
изводству водорода, аммиака, синтез-гаЗа, метанола и др., а также для 
комплексного теплоэнергоснабжения предприятий химической про
мышленности, черной металлургии и т.п. суммарной тепловой мощно
стью в десятки тепловых гигаватт. Перспектива создания атомных 
станций дальнего теплоснабжения и атомных маневренных установок 
с регенерацией энергоносителя на базе высокотемпературного ядер
ного реактора с гелиевым охлаждением также существенно увеличива
ет возможные масштабы этого энергоносителя.

В х и м и ч е с к о й  п р о м ы ш л е н н о с т и  наибольший ин
терес представляет использование теплоты высокотемпературных ядер-
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ных реакторов с гелиевым охлаждением в крупнотоннажных производ
ствах аммиака и метанола.

Технологическая схема совмещенного производства аммиака мощ
ностью 3000 т/сут и метанола мощностью 1020 т/сут, разработанная 
Государственным институтом азотной промышленности, представле
на на рис. 11.11. Природный газ подвергается паровой каталитиче-

Рис. 11.11. Интегральная схема установки производства аммиака и метанола с 
диффузионным выделением водорода на стадии конверсии метана:
1 — компрессор природного газа; 2 — подогреватель; 3 — сероочистка; 4—трубчатая печь; 5, 
7, 13, 15, 21 — котлы-утнлизаторы; 6 — диффузионные аппараты; 8 — турбокомпрессор; 9 — 
турбина; 10 — синтез аммиака; / / — разделение продувочных газов; 12, 14 — конверсия СО: 
16 — пропиленкарбонатная очистка; 17, 18 — компрессоры; 19 — агрегат синтеза метанола; 
20 — колонна для укрепления метанола

ской конверсии под давлением по каскадной схеме в трубчатой печи 4 
с выводом водорода из конвертированного газа через металлические 
водородопроницаемые мембраны между ступенями конверсии. Водород 
высокой чистоты после смешения его с азотом из хвостовых газов про
изводства азотной кислоты используется как сырье для производства 
аммиака.

Азотоводородная смесь сжимается до 32,0 МПа в турбокомпрессо
ре 8 с приводом от паровой турбины 9. Непродиффундировавшие газы 
после 3-го диффузионного аппарата используются как сырье для про
изводства метанола. В реакторе 12 эти газы подвергаются среднетем-
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пературной конверсии оксида углерода, после чего из газовой смеси 
выделяют водород в 4-м диффузионном аппарате.

Непродиффундировавшие газы после 4-го диффузионного аппарата 
подвергаются конверсии оставшегося метана в 4-й ступени трубчатой 
печи. Удаление водорода и дозировка пара перед конверсией метана 
способствуют более глубокому течению реакции и уменьшению кон
центрации инертов, в частности остаточного метана в свежем газе про
изводства метанола. Конвертированный газ после 4-й ступени трубча
той печи охлаждается в котле-утилизаторе 13 до температуры 723 К г 
после чего часть его подвергается среднетемпературной конверсии ок
сида углерода.

Газовая смесь проходит затем пропиленкарбонатную очистку до со
держания диоксида углерода в свежем газе не более 6 %. Водород из 
4-го диффузионного аппарата сжимается компрессором 18, а газовая 
смесь— компрессором 17 до давления 5,0— 10,0 МПа и после смеше
ния направляются в агрегат синтеза метанола.

Продувочные газы синтеза метанола используются частично в ка
честве топлива в подогревателе природного газа, а частично возвраща
ются в трубчатую печь конверсии метана. Метанол-сырец укрепляется 
в ректификационной колонне 20. Метанол-ректификат используется в 
качестве продукта.

Необходимый для проведения технологических процессов энерге
тический пар с давлением 10,4 МПа получают в системе котлов-утили
заторов технологических газов, в блоке теплоиспользующей аппара
туры трубчатой печи, а также в дополнительном котле. Газовые ком
прессоры аммиачного и метанольного производства приводятся в дей
ствие от паровых конденсационных турбин. Маслонасосы и питатель
ные насосы паровых котлов работают от электродвигателей. Для по
крытия эндотермического теплового эффекта конверсии метана
СН 4 +  Н20  =  ЗН2 СО; АН =  206,4 кД ж / моль

а также затрат теплоты на энергетические нужды используется тепло
та высокотемпературного гелиевого ядерного реактора.

Эксергетический анализ данного процесса показал, что при темпе
ратурном уровне гелиевого теплоносителя 2083 К суммарный эксер
гетический КПД процесса т]экс =  0,757, при температуре 1473 К 
Лэкс =  0,823, а при 1223 К 11экс — 0,863, что более чем в1,5 раза выше 
по сравнению с традиционными замкнутыми схемами производства ам
миака и метанола.

В н е ф т е х и м и ч е с к о й  п р о м ы ш л е н н о с т и  энер
гия высокотемпературного ядерного реактора может быть эффективно 
использована для проведения таких энергоемких процессов, как кре
кинг, пиролиз, гидроочистка, конверсия. Так, например, в атомном 
нефтеперерабатывающем комплексе (рис. 11.12) под действием высоко
потенциальной теплоты в реакторе В при 1073 К происходит паровая 
конверсия тяжелых нефтяных остатков, а в технологических аппаратах 
Б в интервале температур до 825 К — процессы первичной и вторич
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ной переработки нефти с образованием моторных топлив, тяжелых неф
тяных остатков и сырья для нефтехимии.

Эта схема позволяет эффективно реализовать ряд технологических 
процессов с одновременным получением электроэнергии, топлива, во
дорода и других ценных продуктов, в результате чего будет рациональ

но использоваться как сама
10 нефть, так и тепловая энергия 

ядерного реактора.
Высокотемпературные 

ядерные реакторы с гелиевым 
охлаждением могут широко 
использоваться для проведе
ния радиационно-термических 
процессов в нефтехимии. Уни
кальные возможности в этом 
отношении представляют вы
сокотемпературные газоох
лаждаемые реакторы с шаро
выми твэлами (тепловыделяю
щими элементами). В таких 
установках можно проводить 
радиационно-термический пи
ролиз с целью получения эти
лена.

При п е р е р а б о т к е  
у г л е й  высокотемператур
ные реакторы с гелиевым теп
лоносителем удобны для по
лучения жидких и газообраз
ных синтетических топлив.

Газификация угля на базе 
теплоты атомного реактора 
позволит снизить затраты на 
производство синтетических 
жидких топлив на 5— 10 % и 
будет важным фактором улуч
шения экономических и эколо
гических показателей работы 
углеперерабатывающих заво
дов.

Создание ядерных энерготехнологических комплексов, предназна
ченных для выработки электроэнергии и газификации угля с целью по
лучения вторичных энергоресурсов (водород, метан и др.), позволяет 
также решить проблему комплексного энерго- и теплоснабжения 
крупных промышленных центров.

Принципиальная схема такого комплекса представлена на 
рис. 11.13. Теплота, полученная в ядерном реакторе / , подводится че

Рис. 11.12. Принципиальная схема атомно- 
кефтеперерабатывающего комплекса (сы
рье — сернистая нефть):
А — ядерный реактор; Б — технологические аппа
раты первичной и вторичной переработки нефти; 
В — реактор паровой конверсии; Г — установка 
утилизации сероводорода; Д  — установка гидро
очистки; Е — реактор конверсии метанола в бен
зин; Ж  — реактор синтеза метанола; 3  — уста
новка разделения синтез-газа; потоки: 1 — сырая 
нефть; 2 — тяжелые нефтяные остатки; 3 — вода; 
4 — светлые нефтепродукты; 5 — очищенные от 
серы нефтепродукты: 6 — нефтепродукты на неф
техимию; 7 — моторное топливо; 8 — влажный 
синтез-газ; 9 — водород; 10 — сероводород; 11 — 
синтез-газ; 12 — серная кислота: 13 — СН4-+-СО2; 
14 — С О + Н 2; 15 — метанол; 16 — бензин
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рез промежуточный контур с теплообменником 11 к газификатору 2 и 
парогенератору 10 турбины 9. Газифидируют уголь водяным паром, 
подаваемым из отбора турбины. Предварительный подогрев угля и во
дяного пара происходит в генераторе 3. После охлаждения и очистки 
продуктов газификации в системе 5 горючие газы (Н2, СО, СН4) на
правляются компрессором 4 в район потребления, где установлен 
метанатор 6. Метанирование может осуществляться при температурах, 
целесообразных для обеспечения нужд бытовых и технологических теп-

Рис. 11.13. Прииципальная схема ядерного комплекса, предназна
ченного для выработки электроэнергии и теплогазоснабжения:
1 — ядерный реактор; 2 — газификатор; 3 , 8  — генераторы; 4 — компрессор;
5, 7 — системы очистки газов; 6 — реактор-метанатор; 9 —  турбина; 10 — 
парогенератор; 11 — теплообменник промежуточного контура

ловых потребителей. Подогревают исходные продукты за счет тепло
ты реакции образования метана в генераторе 8. Метан после охлажде
ния и очистки в системе 7 направляется к потребителям.

В п р о м ы ш л е н н о с т и  с т р о и т е л ь н ы х  м а т е р и а 
л о в  теплота атомного реактора может быть использована для проведе
ния эндотермического процесса диссоциации карбонатов при темпера
туре 1173 К в соответствии с реакцией

СаС03 =  С а 0 -г С 0 2; АН =  173,5 кД ж/моль

На рис. 11.14 приведена принципиальная схема низкотемператур
ной диссоциации карбонатов в специальных средах (Н2, Н 20) с ис
пользованием теплоты высокотемпературного ядерного реактора с ге
лиевым охлаждением (ВТГР).

В ч е р н о й  м е т а л л у р г и и  возможно использование вы
сокотемпературной теплоты ядерных реакторов для получения железа
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в процессе прямого восстановления оксидов и развития порошковой 
металлургии.

В ближайшие годы могут быть созданы радиационно безопасные, 
надежные в эксплуатации и экономически эффективные а т о м н ы е  
и с т о ч н и к и  т е п л о с н а б ж е н и я  на базе освоенных низко- 
и среднетемпературных энергетических реакторов. Такие источники

теплоснабжения экономи
чески могут конкурировать 
с источниками централизо
ванного теплоснабжения 
на органическом топливе 
при присоединенных тепло
вых нагрузках 1,2—1,8 ГВт 
и выше. Атомное тепло
снабжение будет развивать
ся по пути внедрения атом
ных станций теплоснабже
ния для производства го
рячей воды; атомных теп
лоэлектроцентралей, где 
выработка теплоты соче
тается с производством 
электроэнергии; атомных 
станций промышленного 
теплоснабжения для про
изводства горячей воды и 
пара.

Наряду с созданием 
таких атомных источников 
теплоснабжения необходи
ма разработка новых типов 
энергоисточников и систем 
теплоснабжения, основан
ных на хемотермических 
системах дальней передачи 
теплоты (рис. 11.15).

Хемотермический спо
соб передачи теплоты осно

ван на сочетании эндотермической химической реакции в месте про
изводства энергии, транспортировке теплоты холодным энергоносите
лем в химически связанном состоянии и обратной экзотермической 
реакции в месте потребления. В настоящее время имеется довольно 
большое число циклов аккумулирования и передачи теплоты, наибо
лее перспективным из которых признан цикл паровой конверсии ме
тана и гидрирования оксида углерода по уравнению

Рис. 11.14. Принципиальная схема низкотем
пературной диссоциации карбонатов в специ
альных средах (Н2, Н20 ) с использованием 
теплоты ВТГР:
1 — подогреватель сырья; 2 — высокотемпературный 
атомный реактор (ВТГР); 3 — энергоустановка; 4 — 
охладитель продукта; 5 — аппарат дополнительной 
термообработки; 6 — аппарат низкотемпературной 
диссоциации; 7 — регенератор среды диссоциации; 
8 — отделитель; 1 — сырье; I I  — готовый продукт; 
I I I  — среда диссоциации; IV  — гелий; V  — электро
энергия

CH4-j-H 20  CO-j-3H2; Д #  =  206,4 кДж./моль

284



Рис. 11.15. Принципиальная схема атомной хемотермической системы 
дальнего теплоснабжения:
/  — высокотемпературный ядерный реактор; 2 — реактор конверсии метана;
3, 5, 6 — теплообменники; 4 — метанатор

Энергоисточником для такой системы служит высокотемператур
ный ядерный реактор 1, тепловая энергия которого используется для 
осуществления каталитической конверсии метана в конверторе 2. 
Полученный конвертированный газ, состоящий из водорода и оксида 
углерода, транспортируется по газопроводам к центрам потребления 
теплоты, где в специальных установках — метанаторах 4 происходит 
каталитическая реакция синтеза метана из конвертированного газа, 
сопровождающаяся выделением теплоты с температурой 675—975 К.

После охлаждения метан возвращается на конверсионный центр, 
а выделившаяся при этом вода может либо использоваться на месте, 
либо также возвращаться на конверсионный центр. Принципиальная 
схема теплоаккумулирующей части (рис. 11.16) включает в себя паро
вую каталитическую конверсию, осуществляемую за счет подвода теп
лоты высокотемпературного ядерного реактора с гелиевым теплоно
сителем; производство технологического пара, необходимого для осу-

Рис. 11.16. Технологическая схема теплоаккумулирующей части атомной станции 
дальнего теплоснабжения (АСДТ):
/  — высокотемпературный ядерный реактор; 2 — конвертор; 3, 4, 5, 6, 7, 10 — теплообменни
ки; 8 — воздушный конденсатор; 9 — сепаратор
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ществления процесса конверсии; предварительный подогрев газовой 
и парогазовой смеси, поступающей на конверсию; охлаждение газа и 
конденсацию избытка пара.

Смесь, содержащая около 95 % СН4, 1 % С 0 2 и 4 % Н 2, предвари
тельно подогревается в теплообменнике 5 до температуры 573 К за 
счет утилизации теплоты конвертированного газа и смешивается в не
обходимом соотношении с перегретым паром. Парогазовая смесь до- 
гревается в теплообменнике 4 до температуры начала реакции 
( ~  875 К) и поступает в конвертор 2. Необходимый для осуществле
ния конверсии технологический пар генерируется частично за счет

Рис. 11.17. Принципиальная схема тепловыделяющей и теплоиспользующей час
тей АСДТ:
1, 4, 6  — метанаторы; 2, 3, 5 , 7 — теплообменники; 8  — воздушный конденсатор; 9 — сепара
тор

утилизации теплоты конвертированного газа в теплообменниках 3 и 7, 
частично за счет подвода в теплообменник 10 теплоты от ядерного реак
тора 1.

Принципиальная технологическая схема установки метанирова- 
ния, выделения и использования теплоты (тепловыделяющей и тепло
использующей частей атомной станции дальнего теплоснабжения) 
представлена на рис. 11.17.

В зависимости от способа организации процесса метанирования (ко
личества ступеней метанирования и объема рециркулируемого газа) 
верхний температурный уровень теплоты, производимой в метанаторах 
1, 4 и 6, может изменяться от 675 до 875—975 К, что позволяет осу
ществлять как нагрев в теплообменниках <3, 5 и 7 сетевой воды или про
изводство технологического пара, так и генерацию энергетического 
пара необходимых параметров.

Достоинства транспортировки теплоты в химически связанном 
состоянии по сравнению с транспортировкой в виде горячей воды про
являются: 1) в снижении металлоемкости теплопередающей системы 
на единицу передаваемой теплоты; 2) в отсутствии потерь при транс
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портировке и необходимости теплоизоляции трубопроводов. Это по
зволяет увеличить дальность передачи теплоты.

Применение атомных станций дальнего теплоснабжения позво
лит существенно расширить области использования атомных источни
ков теплоснабжения в сфере промышленного и коммунально-бытового 
теплоснабжения и вытеснить из топливно-энергетического баланса 
значительный объем дефицитного газомазутного топлива.

Атомная энергетика не связана с наличием или отсутстием запасов 
полезных ископаемых, поэтому в прогнозах на будущее ей отводится 
определенное место. Однако ее развитие немыслимо без существенного 
улучшения радиационной защиты, повышения надежности и карди
нального решения задач охраны окружающей среды при эксплуата
ции атомных установок.

Вопросы  для повторения и самостоятельной проработки

1. По каким признакам классифицируют сырье химической промышленно
сти?

2. Что такое вторичные материальные ресурсы?
3. С какой целью проводится комплексная переработка сырья?
4. Что такое обогащение сырья и зачем его применяют?
5. Для каких целей используются в химической технологии вода и воз

дух?
6. Что такое кругооборот воды в природе и каковы его основные элементы?
7. По каким признакам классифицируют природные воды?
8. По каким показателям определяют качество воды?
9. Составьте схему очистки природной воды.
10. Какова роль топлива и энергии в проведении технологических процес

сов?
11. Каковы основные виды энергетических ресурсов? Какие из них являют

ся наиболее перспективными?
12. Перечислите возобновляемые и невозобновляемые энергетические ре

сурсы.
13. Что такое вторичные энергетические ресурсы? Как их классифицируют 

по виду энергии? Какова роль вторичных энергетических ресурсов в экономии 
топлива и энергии?

14. Какие способы применяют для эффективного использования вторичных 
энергетических ресурсов, в том числе и для получения холода?

15. Перечислите альтернативные способы получения энергии после исчерпа
ния горючих ископаемых.

16. В чем состоит сущность энерготехнологии?
17. Составьте энерготехнологические схемы использования твердых, ж ид

ких и газообразных видов топлива.
18. Приведите примеры использования в энерготехнологических схемах 

теплоты химических реакций.
19. Приведите примеры использования в энерготехнологических схемах 

теплоты ядерных реакторов.
20. В чем заключается хемотермический метод передачи энергии на дальние 

расстояния?
21. Сформулируйте основные направления повышения эффективности ис

пользования сырьевых и топливно-энергетических ресурсов.



Глава 12

Химическая технология 
и охрана окружающей среды

Охрана окружающей среды есть комплексная система мероприятий, 
направленных на сохранение, рациональное использование и воспро
изводство природных ресурсов, в том числе на сбережение видового 
многообразия (генофонда) флоры и фауны Земли, ее недр, водных ре
сурсов, атмосферного воздуха и, следовательно, на сохранение при
родных условий развития человеческого общества.

С середины XX в. воздейстие человека на природу (антропоген
ный пресс), включая загрязнение таких жизненно важных для чело
века природных ресурсов, как атмосферный воздух, пресная вода и 
плодородная почва, запасы которых на планете ограничены, приобре
ло глобальный характер. Ежегодно из недр Земли извлекается более 
100 млрд. т различных пород, топлива и выбрасываются в атмосферу 
сотни миллионов тонн оксидов углерода и азота, диоксида углерода 
и 5 0 2, более 400 млн. т твердых частиц золы, сажи и пыли; сбрасыва
ется в гидросферу около 600 млрд. т промышленных и бытовых стоков, 
около 10 млн. т нефти и нефтепродуктов; на разбавление сточных 
вод расходуется 40 % объема мировых ресурсов устойчивого речного 
стока; вносится в почву около 100 млн. т минеральных удобрений. 
В биосферу поступает до 50 % извлеченных из недр металлов, 30 % хи
мического сырья, 67 % теплоты, вырабатываемой электростанциями. 
Ежегодно создаются сотни тысяч тонн не встречавшихся ранее в био
сфере химических соединений, многие из которых не поддаются биоло
гическому и физическому разрушению.

В настоящее время фактически происходят значительные спонтан
ные изменения в атмосфере, почве, воде, растительном и животном ми
ре, а также во взаимосвязях между ними. Загрязнение биосферы раз
рушительно действует на ход биогеценотического и генетического про
цессов даже вдали от очагов непосредственного загрязнения. Масшта
бы загрязнения биосферы столь велики, что естественные процессы 
метаболизма и разбавляющая способность атмосферы и гидросферы в 
ряде районов мира не в состоянии нейтрализовать вредное влияние 
хозяйственной деятельности человека. Вследствие загрязнения био
сферы нарушаются сложившиеся в ходе длительной эволюции при
родные системы и связи в биосфере, подрывается способность природ
ных комплексов к саморегуляции. Экологические нарушения проявля
ются в сокращении численности и видового разнообразия растений и 
животных, в снижении продуктивности рек, озер и морей, лесов и 
сельскохозяйственных угодий, деградации экосистем.

Охрана природы и рациональное использование природных ресур
сов в условиях быстрого развития промышленности, транспорта, сель
ского хозяйства являются одними из важнейших государственных за
дач. Правовое регулирование общественных отношений по охране при
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роды осуществляется на основании Конституции СССР и законов: 
«Основы земельного законодательства Союза ССР и союзных респуб
лик» (1968), «Основы законодательства Союза ССР и союзных респуб
лик о здравоохранении» (1969), «Основы водного законодательства Со
юза ССР и союзных республик» (1970). «Основы законодательства Со
юза ССР и союзных республик о недрах» (1975), «Основы лесного за
конодательства Союза ССР и союзных республик» (1977), «Об охране ат
мосферного воздуха» (1980) и «Об охране и использовании животного 
мира», (1980), а также постановлений ЦК КПСС и Совета Министров 
СССР «Об усилении охраны природы и улучшении использования при
родных ресурсов» (1972) и «О дополнительных мерах по усилению охра
ны природы и улучшению использования природных ресурсов» (1978), 
«О коренной перестройке дела охраны природы в стране» (1988).

В числе главных задач охраны природы и рационального исполь
зования природных ресурсов можно отметить:

— осуществление комплексного управления природоохранной дея
тельностью в стране, разработка и проведение единой научно-техниче
ской политики в охране природы и рациональном использовании при
родных ресурсов,

— государственный контроль за использованием и охраной земель, 
поверхностных и подземных вод, атмосферного воздуха, растительно
го (в том числе лесов) и животного мира (в том числе рыбных запасов), 
морской среды и природных ресурсов территориальных вод СССР, 
континентального шельфа и экономической зоны СССР, а также обще
распространенных полезных ископаемых.

В указанных законах и постановлениях ЦК КПСС и Совета Мини
стров СССР обращается особое внимание на необходимость разработ
ки и внедрения процессов, обеспечивающих резкое сокращение потерь 
полезных ископаемых при их добыче и переработке, создания техноло
гических схем и оборудования, снижающих вредные выбросы, оснаще
ния всех источников вредных выбросов очистным оборудованием, со
кращения как минимум до установленных предельных норм выбросов 
загрязняющих веществ в атмосферу, водные объекты и почву.

Значительное место в реализации защитных мероприятий по ох
ране окружающей среды принадлежит современной технологии очист
ки и утилизации всех выбросов и отходов.

В последние годы разрабатываются замкнутые системы водо- 
потребления, малоотходные технологические процессы и безотходные 
производства, системы водо-, пыле-и газоочистки, процессы использо
вания твердых, жидких и газообразных отходов в качестве вторичного 
сырья. Методы химической технологии широко применяют для охра
ны биосферы в черной и цветной металлургии, ядерной энергетике, 
нефтехимической, электронной и других отраслях народного хозяй
ства.

Существенным является также производство продукции, предназна
ченной для охраны окружающей среды. Это, в первую очередь, актив
ные угли и другие адсорбенты, коагулянты, флокулянты, флотореаген-
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ты, катализаторы, ионообменные смолы, различные фильтры, термо- 
и химически стойкие материалы и ткани, нейтрализующие добавки 
^щелочи, кислоты, известь и известковое молоко, кальцинированная 
сода) и иные реагенты и материалы, необходимые для очистки про
мышленных выбросов и стоков, добычи и обогащения полезных иско
паемых, в гидрометаллургии и других технологических процессах. На
пример, насадки фильтрующих устройств для очистки отходящих га
зов изготовляют из полиэтилена, пропилена, пенополиуретанов и т.п. 
При температуре отходящих газов до 393 К. применяется лавсан, до 
473 К — полиамидные волокна (оксалон, финилон), до 573 К — стек
ловолокна. В агрессивных средах с повышенной кислотностью или ще
лочностью используются материалы на основе фторсодержащих во
локон (тефлон, полифен). Одним из перспективных направлений рабо
ты по очистке сточных вод и газовых выбросов является широкое внед
рение мембранных методов.

Вопросы охраны природы —- важное направление международно
го сотрудничества. В 1948 г. создан Международный союз охраны при
роды и природных ресурсов. В 1972 г. Стокгольмская конференция 
ООН наметила общие принципы в области охраны природы; 28-я сес
сия Генеральной Ассамблеи ООН учредила «Программу ООН по окру
жающей среде» (ЮНЕП). С 1971 г. ЮНЕСКО осуществляет программу 
«Человек и биосфера». В 1979 г. МСОП (Международный Союз охраны 
природы и природных ресурсов) совместно с ЮНЕП и Всемирным 
фондом дикой природы выработал «Всемирную стратегию охраны при
роды». В 1981 г. Генеральная Ассамблея ООН по инициативе СССР 
приняла резолюцию «Об исторической ответственности государств за 
сохранение природы Земли для нынешних и будущих поколений».

Вопросы международного сотрудничества в области охраны ок
ружающей среды нашли отражение в Заключительном акте Совеща
ния по безопасности и сотрудничеству в Европе. СССР заключил со
глашения об охране окружающей среды со всеми странами — членами 
СЭВ, а также с США, Францией, Швецией, Канадой, ФРГ, Англией, 
Ираком, Италией и др.

§ 1. Классификация промышленных загрязнений биосферы

Загрязнение биосферы — комплекс разнообразных воздействий чело
веческого общества на биосферу, приводящих к увеличению уровня 
содержания вредных веществ в биосфере, появлению новых химических 
соединений, частиц и чужеродных предметов, чрезмерному повыше
нию температуры, шума, радиоактивности и т.п.

Источники загрязнения современного предприятия в зависимости 
от ситуации возникновения делят на эксплуатационные и аварийные. 
Эксплуатационные источники загрязнения в свою очередь включают 
три большие группы.

Первая группа объединяет источники загрязнений, возникающие 
в результате несовершенства технологии. Так, на нефтеперерабатыва
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ющем предприятии первая группа источников загрязнения воздуха 
связана с процессами каталитического крекинга (выжигание кокса),, 
производства элементной серы (дожиг остаточного сероводорода), 
производства битума (дожиг абгазов кубов окислителей), производства 
синтетических жирных кислот (дожиг газов омыления). Основными ис
точниками загрязнения воды технологическими отходами являются: 
электрообессоливание нефти (вода с высоким содержанием солей и 
нефти); процессы щелочной сернокислотной очистки нефтепродуктов ■— 
сернисто-щелочные стоки; перегонка с водяным паром (стоки с содер
жанием нефтепродуктов); процессы алкилирования (кислые стоки);; 
селективная очистка масел и др.

Вторую группу источников загрязнения составляет оборудование 
основных технологических цехов и вспомогательных производств. 
Загрязняющее действие оборудования не зависит от технологии про
цесса, а является результатом недостатков конструкции и специфики 
функционирования оборудования. В состав второй группы источни
ков загрязнения входят: печи технологических установок, барометри
ческие конденсаторы, резервуары хранения нефти и нефтепродуктов, 
градирни, нефтеловушки, пруды-отстойники, шламонакопители, на
сосы и компрессоры, оборудование факелов, сливоналивные эстакады, 
сушильные печи катализаторных фабрик, система циркуляции ката
лизатора на установках каталитического крекинга. Группа оборудо
вания — источников загрязнения — является самой многочисленной 
как по количеству точек-источников, так и по объему выделяемых за
грязнений.

Третья группа источников загрязнения окружающей среды — ре
зультат низкой культуры эксплуатации оборудования. Загрязнения 
этой группы проявляются как в аварийных ситуациях, так и в усло
виях нормальной эксплуатации при низкой ответственности и квалифи
кации кадров или недостатках организационного порядка. При
чинами появления этой группы источников являются, например, утеч
ки нефти и нефтепродуктов при отборе проб, переливы при заполнении 
резервуаров, переливы при наполнении цистерн на сливоналивных 
эстакадах, разгерметизация аппаратуры и арматуры из-за ее не
исправности, спуск нефтепродуктов и реагентов в канализацию при 
аварийных ситуациях и при подготовке аппаратуры к ремонту.

Таким образом, вредные выбросы подразделяют натри группы::
1) технологические отходы, источниками которых служат процес

сы-загрязнители;
2) потери продуктов в результате несовершенства оборудования и 

низкой культуры его эксплуатации;
3) дымовые газы, образующиеся при сжигании топлива в печах 

технологических установок, при сжигании газов на факеле и др.
Удельный вес каждой группы загрязнителей в общем балансе 

вредных выбросов колеблется на разных предприятиях.
Промышленные загрязнения биосферы, как видно из приведенной 

ниже схемы их классификации, подразделяют на две основные группы:
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материальные (т. е. вещества), включающие механические, химические 
и биологические загрязнения, и энергетические (физические) загряз
нения.

К м е х а н и ч е с к и м  загрязнениям относятся аэрозоли, твер
дые тела и частицы в воде и почве. Х и м и ч е с к и е  загрязнения— 
разнообразные газовые, жидкие и твердые химические соединения, 
вступающие во взаимодействие с биосферой. Б и о л о г и ч е с к и е  
загрязнения — микроорганизмы и продукты их жизнедеятельности — 
это качественно новый вид загрязнений, возникший в результате при
менения процессов микробиологического синтеза различных видов 
микроорганизмов (дрожжевых, актиномицетов, бактерий, плесневых 
грибов и др.).

К э н е р г е т и ч е с к и м  загрязнениям относятся все виды 
энергии — тепловой, механической (вибрации, шум, ультразвук), 
световой (видимое, инфракрасное и ультрафиолетовое излучение), 
электромагнитные поля, ионизирующие излучения (альфа-, бета-, 
гамма-, рентгеновское и нейтронное) — как отходы разнообразных 
производств. Некоторые виды загрязнений, например радиоактивные 
отходы и выбросы, образующиеся при взрывах ядерных зарядов и ава
риях на атомных электростанциях и предприятиях, являются одновре
менно материальными и энергетическими.

Классификация промышленных загрязнений биосферы

Для снижения уровня энергетических загрязнений применяют, в 
основном, экранирование источников шума, электромагнитных полей и 
ионизирующих излучений, поглощение шума, демпфирование и дина
мическое гашение вибраций.

Источники загрязнения биосферы подразделяют на сосредоточен
ные (точечные) и рассредоточенные, а также непрерывного и периоди
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ческого действия. Загрязнения разделяют также на стойкие (нераз- 
рушаемые) и разрушаемые под действием природных химико-био
логических процессов.

§ 2. Источники загрязнения атмосферы

Загрязнение воздушного бассейна происходит как естественным, так 
и искусственным путем. Загрязнение естественным путем — это пыль
ные бури, вулканическая деятельность, лесные пожары, унос капель
ной влаги с поверхности морей и океанов и т.д. В атмосферу при этом 
попадают как твердые, так и газообразные вещества.

Пыль, поднимаемая с поверхности земли, состоит из мелких частиц 
горных пород, почвы, остатков растительности и живых организмов.

При извержении вулканов в атмосферу вместе с газообразными 
продуктами, содержащими хлороводород, фтороводород, аммиак, 
хлор, оксид и диоксид углерода, диоксид серы, сероводород, водяные 
пары, выбрасывается пепел, частицы которого состоят в основном из 
кремнезема.

Капельный унос с поверхностей морей и океанов приводит к загряз
нению атмосферы растворенными в воде солями кальция, магния, на
трия, калия в виде микроскопических кристаллов.

В атмосфере помимо частиц неорганического происхождения со
держатся в разных количествах мельчайшие микроорганизмы, гриб
ки, бактерии, споры.

Естественное загрязнение атмосферы учитывается при определении 
общего уровня загрязнения воздушного бассейна.

Основными источниками искусственного загрязнения являются 
мощные тепловые электростанции, работающие на твердом, жидком 
или газообразном топливе, автотранспорт, а также предприятия чер
ной и цветной металлургии.

Наиболее характерными выбросами предприятий черной и цвет
ной металлургии являются пыль, диоксид серы, оксиды азота, оксид 
углерода, углеводороды.

Предприятия химической промышленности выбрасывают в атмос
феру значительно меньше вредных веществ, но многообразие химиче
ских производств и их близкое расположение к населенным пунктам 
часто делают эти выбросы наиболее опасными, так как среди них име
ется ряд особо вредных химических соединений, отличающихся высокой 
токсичностью, на которые установлены предельно допустимые кон
центрации (ПДК).

Все примеси, содержащиеся в газообразных отходах, по агрегат
ному состоянию подразделяют на взвешенные частицы (аэрозоли) 
твердых веществ — пыль, дым; жидкостей — туман и газо- и парооб
разные соединения.

Наиболее массовыми загрязнителями атмосферы являются диоксид 
серы, оксид углерода, оксиды азота, различные углеводороды и пыль. 
На их долю приходится до 85 % от общего количества вредных
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веществ, выбрасываемых в воздушный бассейн. Так, при сжигании 
органического топлива из воздуха забирается большое количество 
кислорода, а выделяются диоксид углерода, водяной пар, вредные 
азотные, сернистые и другие соединения и зола. По имеющимся рас
четам расход кислорода на сжигание всех видов топлива составлял в 
1860 г. 1,3 млрд. т, в 1960 г. — 12 млрд. т, а к 2000 г. он может под
няться до 57 млрд. т. В настоящее время за один год в мире сжигает
ся до 1 млрд. т условного топлива и с продуктами сгорания выбрасыва
ется в атмосферу более 400 млн. т твердых веществ (золы, сажи и пы
ли), около 150 млн. т диоксида серы, 300 млн. т оксида углерода, 
50 млн. т оксидов азота, до 5 млн. т сероводорода и других вредных 
газов.

Токсичными выбросами в атмосферу предприятий химической про
мышленности являются органические растворители, амины, альдеги
ды, хлор и его производные, оксиды азота, синильная кислота, сое
динения фтора, диоксид серы, фосфор, ртуть, сероводород, сероугле
род, металлоорганические соединения и др. Значительные количества 
вредных веществ выбрасываются в атмосферу при производстве кис
лот, щелочей, удобрений, цемента, соды, аммиака, искусственных во
локон, красителей, ядохимикатов, резиновых изделий, органических 
растворителей и т.п.

Диоксид серы окисляется кислородом воздуха до триоксида серы, 
который взаимодействует с парами воды и аммиаком, а образующиеся 
при этом серная кислота и сульфат аммония возвращаются на поверх
ность Земли вместе с атмосферными осадками. Использование двигате
лей внутреннего сгорания приводит к значительному загрязнению ат
мосферы оксидами азота, углеводородами и соединениями свинца.

Особый вид загрязнений воздушного бассейна представляют радио
активные вещества, выделение которых возможно главным образом 
при испытаниях атомного и водородного оружия, а также авариях на 
атомных электростанциях.

§ 3. Состав, свойства и классификация сточных вод

Применение и получение в различных технологических процессах раз
нообразных химических продуктов (исходных, промежуточных и ко
нечных) обусловливает образование сточных вод, загрязненных всевоз
можными органическими и неорганическими соединениями. Ниже при
ведены характерные загрязнения и их источники.

Источники загрязнения Состав загрязнения

Заводы по производству минераль- Неорганические кислоты, щелочи,
ных и неорганических солей соли (фториды, Сульфаты, фосфаты

и др.)
Заводы основного органического и 

нефтехимического синтеза
Жирные кислоты, ароматические 

соединения, спирты, альдегиды и др.
Заводы по производству синтети

ческих смол, полимеров, синтетиче
ских волокон и т. п.

Высокомолекулярные вещества, мо
номеры, частицы полимеров и др.
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Н еф теперерабаты ваю щ и е заводы , Н еф тепродук ты , м асла и см олы ,
предприятия по термической перера- поверхностно-активны е вещ ества и  
ботке топлив др .

Сточные воды — это чрезвычайно сложные многокомпонентные 
растворы, содержащие растворимые и нерастворимые вещества, агрес
сивные, токсичные, пожаро- и взрывоопасные. В сточных водах неред
ко содержатся вещества, обладающие резким неприятным запахом 
(сульфиды, дисульфиды, сероводород, меркаптаны и др.). Наличие в 
сточных водах взвешенных, способных к полимеризации и накипеоб- 
разованию веществ может приводить к засорению трубопроводов и 
коллекторов, а поверхностно-активных веществ — к интенсивному 
пенообразованию.

Согласно классификации, разработанной Л. А. Кульским, загряз
няющие примеси по отношению к дисперсионной среде составляют че
тыре группы с общей для каждой из них физико-химической характе
ристикой.

К первой группе загрязнений относятся взвеси в воде нераствори
мых веществ, степень раздробленности которых находится в пределах 
от тонких взвесей до крупных частиц (10~5 — 10-4 см и более).

Примеси второй группы представляют собой разные типы гидро
фильных и гидрофобных коллоидных систем, высокомолекулярные 
вещества и детергенты с величиной частиц 10- 5 — 10~6 см, способные 
в зависимости от условий менять свою агрегативность.

Загрязнения третьей группы — это молекулярные растворы в во
де газов и органических веществ с величиной частиц 10-6 — 10-7 см.

Загрязнения четвертой группы — это ионные растворы электро
литов, диссоциирующих в воде и имеющих величину частиц менее 
10-7 см.

Для каждой группы подобран определенный комплекс методов 
очистки сточных вод. Как фазово-дисперсное состояние сточных вод, 
так и их температура колеблются в широких пределах. Весьма раз
личны также режимы образования и сброса сточных вод. Многие тех
нологические процессы характеризуются периодическим образова
нием и залповыми сбросами сточных вод.

Сточные воды, образующиеся в технологических процессах, клас
сифицируют по происхождению и свойствам.

Р е а к ц и о н н ы е  в о д ы  характерны для реакций, протекаю
щих с образованием воды; они загрязнены как исходными вещестами, 
так и продуктами реакции. Очистка этих вод обычно является серьез
ной проблемой.

Во многих видах сырья (например, в угле, нефти, сланцах) содер
жится с в о б о д н а я  или с в я з а н н а я  в о д а .  В процессе 
технологической переработки она загрязняется различными вещества
ми. Так, угли Канско-Ачинского бассейна содержат до 40 % влаги, 
которая в результате термической переработки углей загрязняется 
фенолами и другими органическими веществами.

295



При использовании воды в технологических процессах для промьг 
вания сырья и продуктов образуются п р о м ы в н ы е  в о д ы -  
Качество получаемых продуктов часто определяется тщательностью 
промывания.

М а т о ч н ы е  в о д н ы е  р а с т в о р ы  образуются в процессах 
получения или переработки продуктов в водных средах. Так, в резуль
тате суспензионной полимеризации стирола в водной среде образуют
ся сточные воды, загрязненные стиролом, частицами полимеров, ста
билизатором суспензии и т.п. В процессе кристаллизации из раствора 
образуются сточные воды, загрязненные минеральными веществами 
и др.

При использовании воды в качестве экстрагента или абсорбента об
разуются в о д н ы е  э к с т р а к т ы  и а б с о р б ц и о н н ы е  
ж и д к о с т и ,  содержащие значительные концентрации химических 
веществ. Особенно в больших количествах абсорбционные жидкости 
образуются при мокрой очистке газов (в скрубберах, пенных и других 
абсорбционных аппаратах и устройствах).

О х л а ж д а ю щ и е  в о д ы  используют на химических пред
приятиях для охлаждения продуктов и аппаратов. Воды, не соприка
сающиеся с технологическими продуктами, используются в системах 
оборотного водоснабжения.

Другие виды сточных вод образуются при работе вакуум-насосов, 
барометрических конденсаторов смешения, при гидрсзолоудалении, 
конденсации паров воды, а также после мытья оборудования, тары, по
мещений и др.

Амосферные осадки на территории, прилегающей к химическим 
предприятиям, также могут быть загрязнены химическими вещест
вами.

Все сточные воды выводятся с территории химических предприятий 
по канализационной сети закрытых трубопроводов и каналов. При этом 
во избежание смешения сточных вод разных составов, как правило, 
применяется полная раздельная система их канализации.

Обычно в самостоятельные потоки выделяются следующие виды 
сточных вод: незагрязняющиеся в процессе производства (после ох
лаждения аппаратуры, некоторые конденсаты и т.п.); коррозионно
активные (кислые и щелочные); высокоминерализованные; загрязнен
ные органическими веществами; содержащие ценные компоненты, 
извлечение которых экономически целесообразно; содержащие нефте
продукты и масла; содержащие дурнопахнущие, особо токсичные, по- 
жаро- или взрывоопасные примеси; дождевые воды; бытовые воды 
и др.

Значительные объемы воды потребляются не только в процессах 
химической технологии, но и в химическом машиностроении, так же 
как и в других отраслях машиностроительного комплекса, где при 
изготовлении машин и аппаратов вода участвует во многих вспомога
тельных операциях (отмывка, обезвоживание, травление, нанесение 
химических, гальванических и лакокрасочных покрытий, охлаждение
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с помощью эмульсий, смазка при прокатке и прессовании и т.д.). 
Сточные воды машиностроительных заводов характеризуются содержа
нием слаборазлагающихся поверхностно-активных веществ, фосфатов,, 
органических веществ (бензина, трихлорэтана, тетрахлорида углерода 
и др.), солей тяжелых металлов и других соединений.

Д ля сокращения водопотребления и уменьшения загрязнения во
доемов на машиностроительных заводах также применяют замкнутые 
водооборотные циклы. Такие циклы создают с помощью локальных во
доочистных систем, основанных на электрохимических, ионообменных 
и других современных методах очистки вод и на утилизации их компо
нентов.

§ 4. Очистка промышленных выбросов

Выбор методов очистки промышленных выбросов и аппаратурное 
оформление этих методов зависят от состава, свойств, концентрации 
загрязняющих веществ и требуемой степени очистки.

Степень очистки газа или жидкости (в %) определяется по формуле

П =  ,с~ ' ° г  ЮО,

где и с2 — концентрация загрязняющего вещества до и после очист
ки.

Образующиеся промышленные выбросы представляют собой гетеро
генные и гомогенные системы, содержащие твердые, жидкие или га
зообразные органические и неорганические вещества. К гетерогенным 
относятся системы газ — твердое, газ — жидкость, жидкость — твер
дое, малорастворимые друг в друге жидкость — жидкость. К гомоген
ным относятся системы: газ — газ и взаиморастворимые жидкость •— 
жидкость.

В химической технологии широко применяют механические, хи
мические (реагентные), физико-химические, физические, биохимиче
ские и термические методы очистки.

М е х а н и ч е с к и е  м е т о д ы  очистки основаны на исполь
зовании различия плотностей дисперсионной и дисперсной фаз (осаж
дение) или выделения твердой или жидкой фазы на пористой перего
родке (фильтрование). Эти методы используют для очистки сточных 
вод от взвешенных веществ и отходящих газов от аэрозолей.

К важнейшим способам осаждения относятся:
осаждение под действием силы тяжести, или отстаивание, которое 

применяется для разделения пылей, суспензий и эмульсий. Однако 
этот процесс характеризуется малой скоростью осаждения и не обес
печивает извлечения тонкодисперсных частиц. Он используется пре
имущественно для частичного разделения неоднородных смесей;

осаждение под действием центробежной силы, являющееся наибо
лее эффективным способом разделения пылей, суспензий и эмульсий, а 
также паро(газо)-жидкостных систем. Центробежная сила может быть
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создана вращающимся потоком неоднородной смеси в неподвижном 
аппарате (циклоны и гидроциклоны) или путем вращения рабочего ор
гана аппарата с находящейся в нем неоднородной смесью (отстойные 
центрифуги).

Фильтрование обеспечивает почти полное освобождение жидкос
тей или газов от взвешенных частиц, которые отлагаются в виде осад
ка на фильтре или в самом фильтре и постепенно забивают его поры. 
Соответственно различают фильтрование с отложением осадка и фильт
рование с забивкой пор фильтра. Движущей силой процесса фильтро
вания является разность давлений перед фильтром и после него. Она 
может создаваться путем подачи разделяемой смеси под давлением 
(фильтры давления), создания разрежения за фильтровальной пере
городкой (вакуум-фильтры) или за счет центробежной силы (фильтру
ющие центрифуги). В качестве фильтрующих материалов используют 
хлопчатобумажные, шерстяные, стеклянные и синтетические ткани, 
проволочные сетки, пористые металлы, керамику и металлокерамику, 
а также сыпучие материалы (уголь, песок, гравий, диатомит и др.). 
Д ля улавливания субмикронных частиц из газовзвесей применяют во
локнистые фильтры, наполненные термостойкой стеклянной бумагой.

Х и м и ч е с к и м и  ( р е а г е н т н ы м и )  м е т о д а м и  
очистки являются нейтрализация кислот и щелочей, перевод ионов в 
малорастворимые соединения, соосаждение неорганических веществ, 
окисление, восстановление, электролиз, гидролиз и каталитическое 
окисление. Эти методы применяют главным образом для обезврежи
вания и удаления примесей неорганических соединений.

Ф и з и к о - х и м и ч е с к и е  м е т о д ы  включают флотаци
онные, экстракционные, электрохимические и сорбционные методы, 
дистилляцию и ректификацию, обратный осмос и др. К числу сорбци
онных методов относятся абсорбция, адсорбция и ионный обмен. Пере
численные физико-химические методы, кроме абсорбции, применяют 
для очистки сточных вод от мелкодисперсных, коллоидных и растворен
ных веществ.

Абсорбцию, а также адсорбцию широко используют для очистки 
газов от паро- и газообразных вредных веществ.

Ф и з и ч е с к и е  м е т о д ы  включают осаждение в электриче
ском и магнитном полях, акустическую коагуляцию, выпаривание сточ
ных вод и др. Электрическое поле широко применяют в электрофильт
рах для осаждения твердых и жидких частиц из газов. Магнитное поле 
используют для селективного извлечения из суспензий частиц, облада
ющих магнитными свойствами (ферромагнитные частицы, железосо
держащие шламы и др.). Акустическая коагуляция происходит при 
облучении ультразвуком газов, содержащих пыли, дымы и туманы. 
Возникающее при этом агрегирование частиц интенсифицирует про
цесс их осаждения.

Б и о х и м и ч е с к и е  м е т о д ы  применяют для очистки сточ
ных вод. Они основаны на биохимическом окислении органических и 
некоторых неорганических веществ в результате жизнедеятельности
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микроорганизмов. В технике очистки используют а э р о б н ы й  
метод — при непрерывном притоке кислорода воздуха и а н а э р о б -  
н ы й  — в отсутствие кислорода. При этом аэробный способ более уни
версален и распространен. Он позволяет достигнуть максимальной 
скорости биологического окисления и максимальной эффективности 
обезвреживания примесей.

Т е р м и ч е с к и е  м е т о д ы  очистки твердых, жидких и га
зообразных примесей заключаются в окислении содержащихся в них 
токсичных органических веществ кислородом воздуха при высокой тем
пературе до нетоксичных соединений. Термическое обезвреживание от
ходов производства осуществляется чаще всего путем их сжигания при 
температуре 1123— 1253 К.

§ 5. Очистка отходящих газов химических производств

Методы очистки газов обусловливаются физико-химическими свойст
вами примесей, их агрегатным состоянием, дисперсностью, химиче
ским составом и концентрацией.

Снижение выброса вредных веществ в атмосферу возможно при вне
дрении новых прогрессивных технологических процессов, лучшей гер
метизации технологического оборудования, увеличении единичной 
мощности агрегатов, разработке новых видов катализаторов, абсор
бентов, конструировании более эффективных типов массообменных 
устройств, аппаратов пыле- и газоочистки.

Очистка от аэрозолей. Д ля очистки отходящих газов от аэрозолей 
используют, в основном, механические и физические методы.

М е х а н и ч е с к и е  м е т о д ы  очистки делят на сухие и мо
крые. К сухим относят: гравитационное, инерционное и центробежное 
осаждение пыли в различного типа осадительных камерах, жалюзий- 
ных пылеосадителях и циклонах, фильтрование через тканевые и во
локнистые фильтры.

Мокрые методы являются универсальными для очистки газа от 
частиц пыли, дыма и тумана. Они основаны на промывании газа жид
костью (водой) в аппаратах мокрой очистки: башнях с насадкой, оро
шаемых циклонах, пенных аппаратах, скрубберах Вентури и др. 
Высокой эффективностью улавливания частиц отличаются пленочные 
аппараты (пыле- и золоулавливание пленками жидкости, сепарация 
брызг в тарельчатых и ректификационных аппаратах с двумя зонами 
контакта фаз).

На рис. 12.1 представлены схемы основных способов мокрого пы
леулавливания. В зависимости от формы контактирования фаз спо
собы мокрой пылеочистки можно условно разделить на три вида: 
улавливание в объеме (слое) жидкости (рис. 12.1, а), улавливание 
пленками жидкости (рис. 12.1, б), улавливание распыленной жидко
стью в объеме газа (рис. 12.1, в).

При объемно-жидкостном способе поток запыленного газа про
пускают через определенный объем жидкости. Д ля этой цели исполь-
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Рис. 12.1. Схема основных способов мокрого пылеулавливания:
а  — в объеме жидкости; б  — пленками жидкости; в — распыленной ж идко
стью; 1 — пузырьки газа; 2 — капли жидкости; 3 — твердые частицы

зуют пенные пылеуловители с провальными тарелками (тарельчатые 
скрубберы, эффективность которых может достигать 90—95 % при 
улавливании частиц размером 2 мкм и более. На рис. 12.2 представлен 
тарельчатый скруббер.

При улавливании пыли пленками жидкости контакт газа и жидко
сти происходит на границе двух сред без перемешивания. Особую роль 
в захватывании твердых частиц играют тонкие пленки жидкости, об
разующиеся на поверхностях конструктивных элементов. К этой груп
пе устройств относятся скрубберы с насадкой, мокрые циклоны, роток-

лоны и т.п. На рис. 12.3 показана схема пы
леуловителя вентиляционного мокрого (ПВМ). 
Аппарат состоит из корпуса 1, в нижней 
части которого налита вода, двух неподвиж
ных перегородок 2 и 4, одна из которых час
тично опущена в воду, а другая расположена 
над ее поверхностью, водоот'бойника 3, капле- 
уловителя 5 и вентилятора 6. Аппарат снаб
жен устройствами для регулирования уровня 
воды, а также для взмучивания накапливаю
щегося шлака.

Улавливание пыли распыленной жид
костью основано на том, что орошающая 
жидкость вводится в запыленный объем (по
ток) газа в распыленном или дисперсном виде. 
Распыление орошающей жидкости может про-

ВыВоЯ газа

Рис. 12.2. Тарельчатый 
скруббер

300



Выход газа

Шлам

Рис. 12.3. Пылеуловитель 
ПВМ:
/  — корпус; 2, 4 —  перегородки; 
3 — водоотбойник; 5 — пылеулови
тель; 6 — вентилятор; 7 — устрой
ство для регулирования уровня 
воды
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Рис. 12.4. Полый форсуночный 
скруббер:
1 —  каплеуловитель; 2 —  форсунка

Очищаемые Очищенные 
газы газы

} — 3

г 4С4-4
~ и /-

| /

Рис. 12.5. Скруббер Вентури:
I — каплеуловитель; 2 — диф ф у
зор; 3 — горловина; 4 — конфузор; 
5 — устройство для подачи воды

Рис. 12.6. Схема электрического 
осаждения пыли:
1 — источник электропитания; 2 — ко- 
ронирующий электрод; 3 — осадитель
ный электрод; 4 — ион газа; 5 — части
ца пыли



изводиться с помощью форсунок под давлением либо за счет энергии 
самого потока газа. Первый способ распыления используется в полых 
скрубберах, второй — в турбулентных промывателях и скрубберах 
Вентури (рис. 12.4 и 12.5).

Ф и з и ч е с к и е  м е т о д ы  — это осаждение в электрическом 
поле и акустическая коагуляция. Метод электростатической очистки 
основан на заряжении взвешенных частиц аэрозоля в поле высокого 
напряжения и осаждения их на заземленных осадительных электро
дах. Схема электрического осаждения пыли представлена на рис. 12.6. 
Установки электроочистки газов (электрофильтры) являются наиболее 
эффективными и универсальными из всех аппаратов газоочистки. Их 
основными достоинствами являются: возможность обработки больших 
объемов газа (миллионы кубических метров в час) при сравнительно 
малых гидравлических сопротивлениях (60—250 Па); высокая сте
пень очистки (90—99,95 %); малые энергетические затраты (0,06— 
0,12 кВт-ч на 1000 м3 очищаемого газа); возможность полной авто
матизации.

Электрофильтры широко используют для осаждения твердых и 
жидких частиц из газов в широком диапазоне размеров аэрозолей. Они 
применяются при температурах 253—773 К в условиях воздействия 
различных коррозионных сред и работают как под разрежением, 
так и под давлением очищаемых газов.

Процесс очистки газов от мелкодисперсной пыли или тумана мож
но интенсифицировать методом акустической коагуляции. Метод 
основан на агрегировании мелких аэрозольных частиц (сажи, тумана 
серной кислоты, дыма) при воздействии на очищаемый газ звуковым 
или ультразвуковым облучением.

Очистка от парообразных и газообразных соединений. Очистка га
зов от парообразных и газообразных соединений осуществляется мето
дами абсорбции жидкостями, адсорбции твердыми поглотителями, а 
также методом каталитического окисления.

М е т о д  а б с о р б ц и и  ж и д к о с т ь ю  основан на избира
тельной растворимости вредных примесей (физическая абсорбция) 
или на их взаимодействии с активными компонентами жидкого погло
тителя (хемосорбция). Абсорбция жидкостями применяется для из
влечения из газов диоксида серы, сероводорода и других сернистых 
соединений, оксидов азота, паров кислот (HCl, HF, H 2S04), оксида и 
диоксида углерода, разнообразных органических соединений (фено
лы, формальдегид, летучие растворители и др.).

В качестве абсорбентов, используемых для очистки газов, приме
няются вода, растворы аммиака, щелочей, суспензии гидроксида 
кальция, оксидов марганца и магния, сульфата магния, этанолами- 
ны, масла и др. Абсорционная очистка является циклическим процес
сом. При физической абсорбции регенерацию абсорбента осуществля
ют нагреванием и снижением давления, приводящим к десорбции и 
концентрированию примесей. Большинство хемосорбционных процес
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сов обратимо, что также позволяет изменением температуры и давления 
регенерировать абсорбент.

Абсорбционная очистная аппаратура аналогична рассмотренной 
выше аппаратуре для мокрого улавливания аэрозолей.

А д с о р б ц и я  т в е р д ы м и  п о г л о т и т е л я м и  основа
на на избирательном поглощении определенных компонентов из паро
газовой смеси с помощью адсорбентов, представляющих собой твердые 
зернистые материалы с большой удельной поверхностью. В процессах 
адсорбционной очистки может протекать как физическая адсорбция, 
так и хемосорбция. В качестве сорбентов применяют активированный 
уголь, силикагель, алюмогель, природные и синтетические цеолиты 
(молекулярные сита).

Основные требования к промышленным сорбентам — высокая по
глотительная способность, избирательность (селективность), термиче
ская устойчивость, длительная служба без изменения структуры и 
свойств поверхности, возможность легкой регенерации. Адсорбцион
ными методами извлекают в основном органические соединения, в пер
вую очередь токсичные, а также пары ртути.

Адсорбционная очистка газов осуществляется в полочных реакто
рах периодического действия. Наиболее перспективными являются 
процессы адсорбции в кипящем слое сорбента. Регенерацию сорбента 
проводят нагреванием (выжиганием органических веществ), пропуска
нием перегретого пара, воздуха, инертного газа (азота).

К а т а л и т и ч е с к и е  м е т о д ы  очистки газов основаны на 
реакциях в присутствии твердых катализаторов. В результате катали
тических реакций примеси, содержащиеся в газе, превращаются либо 
в экологически безвредные соединения, либо в соединения, легко уда
ляемые из газа.

Каталитический метод применяют для окисления при низких тем
пературах токсичных органических соединений, а также оксида уг
лерода, оксидов азота, диоксида серы, сероводорода и др. Очистку га
зов на адсорбентах-катализаторах называют а д с о р б ц и о н н о 
к а т а л и т и ч е с к о й .  Каталитические методы позволяют утили
зировать реакционную теплоту, что делает возможным создание энер
готехнологических схем.

Т е р м и ч е с к и е  м е т о д ы  используют для очистки газов, 
содержащих спирты, эфиры, кетоны, алифатические и ароматические 
углеводороды, органические кислоты и т. п. Эти методы обезврежива
ния газовых выбросов применяют в случаях, когда возвращение орга
нических соединений в производство невозможно или нецелесообраз
но. Обезвреживание производится в установках термического сжига
ния при температуре 923— 1173 К и времени пребывания газа в реак
ционной зоне 0,5—0,7 с. Производительность установок по очищаемому 
газовому потоку составляет 2—25 тыс. м3/ч, степень очистки достигает 
95 %.

Если концентрация горючих органических примесей близка к ниж
нему пределу воспламенения, применяют факельное сжигание. Если
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же концентрация примесей меньше нижнего предела воспламенения, 
необходимое количество теплоты обеспечивается подводом горючего 
газа и его сжиганием в очищаемом газе. Горючие газы проходят затем 
через систему утилизации теплоты, что позволяет значительно умень
шить расход топлива.

В ряде случаев используют установки термокаталитического сжига
ния. Они работают при температурах 533—813 К. Степень обезврежи
вания токсичных веществ в этих установках составляет более 95 %.

§ 6. Основные направления научно-технического прогресса 
в области охраны воздушного бассейна

Научно-технический прогресс выдвигает ряд новых задач в области 
охраны воздушного бассейна.

Важным направлением является совершенствование систем полной 
очистки отходящих газов и воздуха от твердых частиц повышенной ле
тучести и различного физико-химического состава с последующей ути
лизацией осажденных веществ, а также систем конденсации и улавли
вания органических веществ с их селективным выделением и возвра
щением в производственный цикл или превращением в товарную про
дукцию. Необходимо улучшить работу установок по обезвреживанию 
и нейтрализации токсичных компонентов в отходящих газах с получе
нием теплоты или товарной продукции.

В широких масштабах ведется разработка технологических про
цессов и оборудования, позволяющих уменьшить до минимума объем 
образующихся газообразных, парообразных и пылевидных продуктов, 
пригодных для последующей утилизации. Проводится проектирование 
технологических процессов конденсации, улавливания и превращения 
вредных веществ с низкой концентрацией, содержащихся в отходя
щих газах химических производств, при наличии пыли и других соеди
нений в относительно больших количествах. Разрабатываются новые 
процессы очистки отходящих газов от примесей с применением жидко
стных абсорбентов, позволяющих снизить энергозатраты, расход аб
сорбента и обеспечить выделение извлекаемых соединений с после
дующим получением товарной продукции.

Много внимания уделяется конструированию высокоэффективного 
оборудования, позволяющего обеспечить максимально возможное 
улавливание аэрозолей и очистку газов от примесей, оборудования по 
использованию теплоты отходящих газов для производственных и 
коммунальных целей. Решение задач охраны воздушного бассейна свя
зано также с созданием систем автоматизированного управления про
цессами, позволяющих обеспечить оптимальный расход воздуха и га
зообразного сырья и оптимальный режим эксплуатации пылегазоочист
ных устройств. Снизить расход энергии, материалов и сырья на пред
приятиях позволяют замкнутые воздухо- и газооборотные сис
темы.
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Применение новых видов материалов (катализаторов, сорбентов 
фильтровальных тканей и т.п.) обеспечивает более высокую степень 
очистки отходящих газов и улавливание ценных компонентов (при на
личии технологических процессов регенерации или переработки ука
занных материалов в товарную продукцию после окончания срока 
эксплуатации или выхода из строя).

Изучаются возможности применения для очистки отходящих га 
зов и воздуха новых физико-химических процессов, основанных на до
стижениях фундаментальных научных исследований. Очень важной 
задачей является изучение и применение абсорбентов, образующих 
нестойкие химические соединения с основными загрязнителями атмос
феры. Целесообразны исследования гибридных методов, сочетающих 
преимущества физической абсорбции с хемосорбцией в одной стадии 
очистки, с тем чтобы сделать очистку эффективной при максимально 
широком интервале концентраций кислых газов. Особые перспекти
вы заключены в поиске катализаторов, открывающих возможность 
одновременной очистки выбросов и от диоксида серы, и от оксидов 
азота.

§ 7. Очистка сточных вод химических производств

К жидким отходам относятся загрязненные растворители, различные 
фильтраты, скрубберные жидкости, кубовые остатки, отработанные 
кислоты, масла и органические теплоносители, сточные воды и т.п.

Жидкие отходы представляют собой гомогенные (растворы) или 
гетерогенные (эмульсии и суспензии) системы. Собственно растворы в 
свою очередь можно разделить на две группы, в какой-то мере предопре
деляющие методы их переработки: органические жидкости с раство
ренными в них веществами и водные растворы.

Очистку сточных вод химических производств осуществляют механи
ческими, физико-химическими, биохимическими и термическими мето
дами. Сущность этих методов описана в § 4. Ниже приведена классифи
кация основных методов очистки сточных вод по фазодисперсной харак
теристике и химическому составу примесей.

Выбор схемы очистки сточных вод зависит от многих факторов. Она 
должна обеспечивать минимальный сброс сточных вод в Бодоем, мак
симальное использование очищенных сточных вод в технологических 
процессах и схемах оборотного водоснабжения, более полное извлечение 
ценных примесей.

Для очистки сточных вод применяют три основных типа очистных 
сооружений: локальные (цеховые), общие (заводские) и районные или 
городские. На химических предприятиях применяют в основном ло
кальные и общие очистные сооружения. Районные или городские очи
стные сооружения предназначены для очистки хозяйственно-бытовых 
и промышленных сточных вод района.

305



Классификация основных методов очистки сточных вод



М е х а н и ч е с к и е  м е т о д ы  очистки включают в основном 
отстаивание, осветление и фильтрование. Они используются для удале
ния крупнодисперсных взвесей.

Ф и з и к о - х и м и ч е с к и е  м е т о д ы  применяют для очи
стки сточных вод от мелкодисперсных, коллоидных и растворенных ве
ществ. К числу этих методов относятся: флотация, дистилляция, рек
тификация, абсорбция, ионный обмен, обратный осмос и др.

Ф л о т а ц и я  широко применяется для осветления сточных вод, 
загрязненных легкими и высокодисперсными взвесями. Принцип фло
тации заключается в том, что диспергированные в суспензии пузырьки 
воздуха прилипают к частицам взвеси и всплывают вместе с ними на по
верхность жидкости, образуя над ней пену. При этом в пенный слой 
помимо твердых взвесей переходят многие эмульсии, а также раство
ренные в сточных водах поверхностно-активные вещества разных 
классов.

Мелкодисперсные и коллоидные частицы, а также низкоконцентри
рованные эмульсии удаляют из сточных вод с помощью к о а г у л я н 
т о в  и ф л о к у л я н т о в .  В качестве коагулянтов используют 
чаще всего А12 (504)3 и РеС13 как раздельно, так и в смеси. В послед
нем случае процесс коагуляции протекает в более широком интервале 
pH и температур. Повышение эффекта коагуляции достигается при 
добавлении флокулянтов (полиакриламина, активной кремниевой 
кислоты и др.). Добавление флокулянтов ускоряет образование хло
пьев, улучшает их структуру и повышает эффективность осветления 
воды.

Растворимые неорганические соединения удаляют из сточных вод 
с использованием различных и о н н ы х  п р о ц е с с о в :  перевод в 
малодиссоциированные соединения (нейтрализация, комплексообра- 
зование), фиксация на твердой фазе ионитов (Н- и Ыа-катионирование, 
ОН-анионирование), сепарация изменением фазового состояния воды 
с переводом ее в парообразное состояние (дистилляция) или в твердую 
фазу (вымораживание, гидратообразование), перераспределение ионов 
в жидкой фазе (экстракция, обратный осмос), разделение ионов в 
электрическом поле и т.п. Чаще всего установками для осуществле
ния этих процессов дополняют основные очистные сооружения.

Растворенные в сточных водах газы и молекулярно-растворимые 
органические вещества удаляются с помощью активного угля, приме
нение которого основано на том, что растворенные в воде примеси всту
пают в молекулярное взаимодействие с высокоразвитой поверхностью 
угля и более или менее прочно на ней закрепляются. На углях хорошо 
сорбируются малорастворимые в воде соединения.

Б и о х и м и ч е с к и е  м е т о д ы  очистки сточных вод применя
ют для обработки стоков, содержащих органические вещества в раст
воренном или тонкодисперсном виде. Некоторые микроорганизмы спо
собны перерабатывать и неорганические соединения углерода, азота, 
фосфора, калия и других элементов.

307



Биохимическая очистка производится в аэробных и анаэробных 
условиях. В основном используют аэробные условия, а анаэробные 
применяют преимущественно для сбраживания осадков и в ряде слу
чаев для денитрификации сточных вод.

В процессе биохимической очистки сточных вод часть окисляемых 
микроорганизмами веществ используется в процессе биосинтеза (об
разование биомассы — активного ила или биопленки), а другая часть 
превращается в безвредные продукты окисления: воду, С 0 2, N 2 и др.

Биоочистные сооружения разделяют на две группы: сооружения, 
очистка в которых протекает в условиях, близких к естественным (по
ля орошения и фильтрации, биологические пруды), и сооружения, 
очистка в которых происходит в искусственно созданных условиях 
(биофильтры, аэротенки, аэрофильтры, метатенки).

Недостатками биохимических методов являются: высокие капи
тальные затраты; малая скорость окислительных процессов, для за
вершения которых необходимы большие объемы очистных сооружений; 
высокая чувствительность к изменению температуры и концентрации 
примесей; токсичное действие на микроорганизмы ряда органических 
и неорганических соединений. Так, фенол, формальдегид, эфиры и ке- 
тоны вызывают денатурацию белков протоплазмы или разрушают обо
лочку клеток. Особенно токсичны соли тяжелых металлов ( ^ ,  БЬ, 
РЬ, Сг, Сс1, Со, N ,  2п, Си, Ре) и некоторые неорганические соли, при
сутствующие в сточных водах в больших количествах.

Ряд характерных для химических производств соединений (нитро
бензол, дихлорметан, 1,2-дихлорэтан, хлороформ, хлорбензол, тре
тичные алкилбензолсульфонаты, диэтиловый эфир, циклогексан, гид
рохинон и др.) практически не разрушаются микроорганизмами.

Растворенные органические соединения удаляют из воды регенера
ционными (перегонка, экстракция, адсорбция, ректификация, ионный 
обмен, обратный осмос и ультрафильтрация, флотация и др.) и де
структивными (огневое обезвреживание, жидкофазное окисление, 
термокаталитическое окисление в паровой фазе, озонирование) мето
дами.

Регенерационные методы позволяют не только обезвреживать сточ
ные воды, но и извлекать из них ценные примеси. Создание химиче
ских комплексных безотходных производств повышает значение и 
перспективы использования этих методов очистки сточных вод.

Деструктивные методы применяют в случае невозможности или эко
номической нецелесообразности извлечения примесей из сточных вод.

Д ля ликвидации бактериального загрязнения сточных вод при
меняют их обеззараживание (дезинфекцию).

§ 3. Создание годооборотных циклов

Водооборотные циклы технологических систем отдельных производств, 
цехов предприятий и целых промышленных комплексов являются 
одним из главных направлений охраны и рационального использова
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ния водных ресурсов. В этих циклах осуществляется многократное 
использование воды без выбросов загрязненных стоков в водоемы, а 
расходование свежей воды и восполнение ее связаны только с необ
ходимыми технологическими превращениями и естественной убылью 
(испарение, брызгоунос и т.п.).

В настоящее время применяют три основные схемы водооборот
ных циклов (рис. 12.7). При этом вся вода в процессе производства мо
жет только нагреваться либо 
только загрязняться или на
греваться и загрязняться од
новременно. В первом случае 
ее охлаждают в градирне или 
другом аппарате (рис. 12.7, а), 
во втором — подвергают очи
стке (рис. 12.7, б), а в 
третьем — очищают и охлаж
дают (рис. 12.7, в), после чего 
она вновь поступает в произ
водство.

В процессе многократной 
циркуляции вода оборотных 
систем нагревается, охлаж
дается, частично упаривается, 
аэрируется, минерализуется, 
может становиться менее ста
бильной, более коррозионно
активной, способной к отло
жениям минеральных солей 
и бактериологическим обра
станиям.

Основными ионами, которые могут приводить к отложениям ми
неральных солей в системах циркуляционного водоснабжения, явля
ются анионы НС05\ СО§- , ОН", SOI- , PO?- , SiO§—, а также катио
ны Са2+, Mg2+, Fe2+, Fe3+, Al3+, Zn3+. Наиболее часто встречающийся 
компонент солевых отложений — СаС03. Предотвратить отложение 
карбонатов можно подкислением воды H 2S 04 или НС1, ее рекарбони
зацией, действием полифосфатов (N aP 03)6 и Na5P 3O10, органических 
фосфатов и др. Д ля предотвращения (уменьшения) коррозии труб и 
теплообменного оборудования в воду добавляют ингибиторы коррозии 
полифосфаты, ингибиторы на основе хромато-цинковых смесей и др. 
Для предупреждения обрастания оборудования бактериями воду в ос
новном хлорируют (содержание С12 до 5 мг/л), а иногда озонируют.

Требования к качеству воды в системах водооборотных циклов ус
танавливают для каждого технологического процесса. Чаще всего во
дооборотные циклы используют для охлаждения. Специальные водо
оборотные системы, использующие очищенную воду в том же или дру
гом технологическом процессе, применяют пока реже. Например, та-

□  Ч ист ая не н а го е - 
т а я  вода

Н а гр е т а я

[Д З а гр я зн е н н а я

Н агрет ая и 
з а г р я з н е н н а я

оборотного водоснабже-Рис. 12.7. Схема 
ния:
а  — с охлаждением оборотной воды; 6  — с очист
кой оборотной воды; в  — с очисткой и охлаж де
нием оборотной воды; 1 — предприятие; 2 — на
сосная станция; 3 — камера; 4 — градирня; 5  — 
очистные сооружения; потери воды: (?п — произ
водственные; фисп — на испарение при охлажде
нии; С?ун — на унос из охладителя; <?сбр — на 
сброс из системы для освежения последней (про
дувка);  фшл — на сброс со шламом; С?доб — ко
личество воды, добавляемой в систему
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кие системы применяются в производстве ацетилена, при получении 
аммиака, в нефтехимической промышленности, при газификации 
сланцев и бурого угля и др.

Критерием эффективности водооборотного цикла на предприятии 
является коэффициент использования воды:

Ч з  <2сб

где <2з и <2сб — количества забираемой из источника свежей воды и 
сбрасываемой в водоем сточной воды.

Широкое внедрение водооборота в химико-технологические про
цессы, замена водяного охлаждения воздушным, а также совершенст
вование технологических процессов — основные мероприятия для 
сокращения потребления воды в химической промышленности.

Осуществление этих мероприятий позволило значительно сократить 
водопотребление в ряде основных производств, например на 1 т сла
бой азотной кислоты — с 10 до 0,3 м3, на 1 т серной кислоты — с 
5,3 до 3,1 м3, на 1 т экстракционной фосфорной кислоты — с 77 до
3 м3 и т. д. Повторное использование воды в промышленном бессточном 
водоснабжении может достичь 97 %, что позволит резко сократить по
требление свежей речной и артезианской воды.

Существенно Повышает кратность циркуляции оборотных вод их 
комплексная подготовка — очистка от взвесей, реагентная обработка 
для уменьшения коррозии аппаратуры и подавления деятельности 
бактерий. В производство возвращаются и очищенные сточные воды. 
В производственном объединении «Киришинефтеоргсинтез», напри
мер, в водооборот возвращаются все стоки, а на уфимском и лисичан
ском нефтеперерабатывающих заводах —- все нейтральные стоки.

На рис. 12.8 приведена схема водоснабжения и канализации нефте
перерабатывающего завода топливного профиля, работающего без 
сброса сточных вод.

На этом заводе используют аппараты воздушного охлаждения. 
Очистка от сернистых соединений осуществляется регенерируемыми 
реагентами, исключая очистку авиакеросина, которая производится 
щелочью. Сточные воды подаются на очистку I и II систем. Д ля очи
стки сточных вод электрообессоливающей и обезвоживающей уста
новки (ЭЛОУ) используют термическое обессоливание. Сернисто-ще
лочные сточные воды после обезвреживания на установке карбониза
ции направляют вместе со стоками ЭЛОУ также на термическое обес
соливание. Полученный обессоленный конденсат направляется на био
логические очистные сооружения, а остаток после выпаривания посту
пает на переработку с целью выделения хлорида натрия. Пополнение 
систем оборотного водоснабжения осуществляется очищенными сточ
ными водами. Постоянный солевой состав воды поддерживается за 
счет вывода части воды на установку термического обессоливания и 
возврата в систему оборотного водоснабжения обессоленного конден
сата.
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На основании анализа показателей работы отдельных нефтепере
рабатывающих заводов и соответствующих расчетов выработаны меро
приятия, осуществление которых на всех нефтеперерабатывающих 
заводах может сделать переработку нефти малоотходной и безотход
ной технологией. К таким мероприятиям прежде всего следует отне
сти: значительное сокращение сброса сточных вод, в перспективе пол
ное; максимальное оснащение резервуаров плавающими крышами; 
замена барометрических конденсаторов смешения; оптимизацию фа-

Свежая вода

Потери

Очищенная
сточная
вода

Узел обо ----------------- ►
ротного
водоснаб Л
жения 1

11 С  со

Технологические
установки

II
о ч
N  Ои к

а« —х 3я яX ос; я

Сооружения 
очистки 
сточных 
вод I сис
темы

Потери

Сооружения 
очистки 
сточных 
вод II сис
темы

Остаток
после
выпари
вания

Рис. 12.8. Схема использования воды на нефтеперерабатывающем заво
де без сброса сточных вод в водоем

кельного хозяйства с полным улавливанием сбрасываемых на факел 
нефтепродуктов; оборудование трубчатых печей рекуператорами воз
духа и котлами-утилизаторамй; оптимизацию сжигания топлива в 
трубчатых печах; оснащение заводов аппаратами воздушного охлаж
дения; замену сальников насосов торцовыми уплотнителями; обору
дование мембранами предохранительных клапанов, установленных 
в технологических агрегатах; максимальное использование в 
качестве заводского топлива заводского и природного газов; заме
ну наливных эстакад галерейного типа на станциях смешения герме
тичным наливом; оптимизацию процессов ректификации нефтепродук
тов и компаудирования бензиновых компонентов в товарном хозяйст
ве завода и др.

Решать эти задачи необходимо не только за счет строительства но
вых заводов и установок, но и в значительной степени модернизируя и 
реконструируя действующие предприятия, а также объекты общеза
водского хозяйства.



В целом по стране потребление воды из природных источников со
ставляет в среднем более 320 км3 в год, или 6 % возобновляемых ре
сурсов, а объем оборотной и повторно используемой воды в 1987 г. 
составил 264,2 км3, или 71 % от общего водопотребления на производ
ственные нужды. Сброс загрязненных сточных вод в водоемы составил 
в 1987 г. 20,6 км3 *. В настоящее время в СССР ежегодная экономия 
забора свежей воды из природных источников за счет применения обо
ротного и последовательного водоснабжения превышает среднегодо
вой сток Волги.

§ 9. Основные направления научно-технического прогресса 
в области охраны водных ресурсов

Охрана водных ресурсов от загрязнений приобретает все большее зна
чение. Одним из направлений этой работы является совершенствова
ние систем селективного выделения ценных компонентов из сточных 
вод с целью последующего использования их для получения товар
ной продукции и возврата очищенной воды в производство. В качестве 
таких систем используют сорбционно-экстракционные процессы очист
ки сточных вод с применением различных методов физико-химическо- 
го воздействия. Разрабатываются новые сорбенты и экстрагенты для 
систем селективного выделения примесей из сточных вод, а также тех
нологические процессы их производства, регенерации и переработки.

Для выделения компонентов сточных вод в виде, пригодном для по
следующего производства товарной продукции, используют процес
сы осаждения, кристаллизации, выпаривания, ректификации, сжига
ния и др.

Совершенствуются системы биологической очистки сточных вод хи
мических предприятий, расширяется номенклатура веществ, разруша
емых до нейтрального состояния биоорганизмами, и все более полно 
используется шлам с получением товарной продукции и энергии.

Экономия воды в химической промышленности достигается созда
нием оптимальных структур водооборотных циклов с учетом особен
ностей производств и при минимизации затрат на их создание и эксп
луатацию, а также разработкой таких технологических процессов 
переработки сырья и полуфабрикатов, при которых или снижается 
расход воды, или она заменяется другим растворителем (при наличии 
эффективной системы рекуперации), или от нее полностью отказыва
ются. Наряду с технологическими процессами разрабатывается обору
дование, позволяющее сократить до минимума расход воды. К сокра
щению потерь воды приводит применение некоторых новых материа
лов в известных видах оборудования.

Разрабатываются локальные очистные сооружения, позволяющие 
выделить ценные компоненты из сточных вод. Создаются комбиниро

* См.: Народное хозяйство СССР в 1987 г. Статистический ежегодник. С. 568.
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ванные замкнутые системы использования водных ресурсов в химиче
ской промышленности.

Использование теплоты сбросных и сточных вод для нужд народно
го хозяйства позволяет экономить топливно-энергетические ресурсы. 
Автоматизированные системы управления технологическими процес
сами дают возможность строго дозировать воду в объемах, необходи
мых для обеспечения нормального режима работы агрегатов и цехов.

§10 .  Переработка твердых отходов

К твердым отходам относятся остатки непрореагировавшего твер
дого сырья, побочные продукты, смолы, кубовые остатки от перегон
ки, различные осадки и шламы, адсорбенты, не подлежащие регенера
ции, отработанные катализаторы, фильтровальные материалы, непри
годные для повторного использования, ветошь, пропитанная химиче
скими веществами, общезаводской мусор.

При выборе метода переработки твердых отходов существенную 
роль играют их состав и количество. Количество твердых отходов со
ставляет огромную величину. Так, в США ежегодно образуется 
3,5 млрд. т твердых отходов. При этом значительная доля приходится 
на отходы добычи и разработки месторождений сырья.

Переработка твердых отходов осуществляется по трем направле
ниям; извлечение полезных веществ, обезвреживание, уничтожение.

Для извлечения полезных компонентов наиболее распространен
ными методами являются экстрагирование и кристаллизация.

Э к с т р а г и р о в а н и е  (выщелачивание) — извлечение од
ного или нескольких компонентов из твердых тел с помощью избира
тельных растворителей •— экстрагентов. Экстрагирование использу
ется для извлечения соединений редких металлов из твердых отходов, 
активных дорогостоящих компонентов из отработанных катализато
ров, для выделения органических соединений. Для экстрагирования 
применяют специальные аппараты — экстракторы различного типа: 
колонные, шнековые, ковшовые, ротационные и др.

К р и с т а л л и з а ц и я  может быть использована для разделе
ния твердых отходов, содержащих два или более компонентов. В этом 
случае отходы растворяют в растворителе при нагревании или расплав
ляют. При последующем охлаждении раствора или расплава выпадают 
кристаллы менее растворимого компонента, которые затем отфильтро
вывают. В большинстве случаев выделенный кристаллический продукт 
утилизируют, а фильтрат подвергают дальнейшей переработке.

Распространенными методами переработки твердых отходов явля
ются термические, позволяющие использовать топливный потенциал 
отходов, а при комлексной переработке твердых смесей извлекать из 
продуктов термической обработки различные вещества, применяемые в 
промышленности (черные и цветные металлы, стекло). Процесс осуще
ствляют в печах различных конструкций (шахтные, циклонные, с псев- 
доожиженнымслоем). Существенным недостатком метода сжигания яв
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ляется образование токсичных газообразных веществ, поэтому возни
кает проблема дополнительной очистки отходящих газов.

В ряде случаев при термической переработке твердых отходов орга
нические соединения подвергают пиролизу с получением продуктов, 
используемых как топливо (жидкое и газообразное).

Для обезвреживания твердых отходов применяют различные тех
нические приемы, в частности метод капсулирования отходов, заклю
чающийся в обволакивании токсичного отхода инертной пленкой, 
метод остекловывания.

Химические методы позволяют попучать из твердых отходов новые 
продукты. Например, твердые органические отходы гидрированием 
превращают в жидкое и газообразное топливо.

Твердые отходы, которые трудно обезвредить и очень дорого пере
работать, затапливают в морях. Широкое распространение получила 
так называемая санитарная земляная засыпка отходов. Санитарную 
засыпку можно осуществлять как в специальные канавы и подготов
ленные ямы, так и наземным складированием — формированием бур
тов высотой от 2,5 до 14 м. Основным условием для подобных свалок 
является уплотнение отходов и их ежедневная засыпка слоем земли.

К сожалению до сих пор существует наземное складирование твер
дых отходов — потенциального сырья химической и других отраслей 
промышленности: галитовых отвалов ( ~  500 млн.т), фосфогипса 
(120 млн. т), огарка (28 млн. т), различных шлаков ( ~  500 млн. т). 
К настоящему времени уже найдены рациональные способы переработ
ки некоторых наземных отходов. Примером может служить производ
ство технической поваренной соли из галитовых отвалов, организован
ное в производственном объединении «Уралкалий».

На современном этапе развития народного хозяйства нашей стра
ны непрерывно растет потребность в полимерных материалах. Рост 
производства пластических масс, расширение областей их применения 
ведет к увеличению образования отходов. Использование отходов про
изводств полимерных материалов является важным фактором попол
нения сырьевых ресурсов и снижения потребности в первичном сырье. 
Решение проблемы утилизации полимерных отходов чрезвычайно важ
но и для предотвращения загрязнения окружающей среды, так как 
в атмосферных условиях полимеры не разлагаются, а их накопление 
приводит к засорению и загрязнению почв.

В настоящее время переработку отходов пластмасс осуществляют 
по двум основным направлениям: уничтожение и использование от
ходов.

Уничтожение отходов не решает ни проблемы защиты окружающей 
среды, ни расширения сырьевой базы полимерных материалов и приме
няется в тех случаях, когда отходы нельзя использовать по другим на
правлениям. Наиболее распространены следующие методы унич
тожения полимерных отходов: непосредственное сжигание, фото- и 
биодеструкция, захоронение.
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В настоящее время сжигание пластмассовых отходов является 
основным методом уничтожения, хотя оно сопровождается рядом труд
ностей. Большинство пластмасс имеет более высокую скорость горе
ния, чем другие твердые отходы, и требует в 4—5 раз больше воздуха. 
Из-за большой теплотворной способности полимеров развивается высо
кая температура, которая затрудняет работу печей. Забивание их про
дуктами сгорания (отложение углеродистых, фосфорных, кальциевых 
и других твердых соединений) вызывает трудоемкий ремонт печей. Кро
ме того, процесс сжигания нередко сопровождается образованием ток
сичных веществ, что ведет к вторичному загрязнению окружающей 
среды и требует дополнительных устройств для очистки и обработки от
ходящих газов. Особенно это относится к поливинилхлориду и огне
стойким типам пластмасс, содержащим галогенидные соединения.

Для сжигания разработаны и используются следующие типы печей: 
подовые, ротационные, поворотные для сжигания в воздушном потоке, 
печи с нижним пламенем, с псевдоожиженным слоем.

Сжигание является неэкономичным и малоэффективным способом 
утилизации полимерных отходов. Для снижения стоимости переработ
ки разрабатываются способы сжигания с последующей регенерацией 
продуктов сгорания и использованием выделяющейся теплоты.

В последние годы исследованы и нашли практическое применение 
методы фотодеструкции (саморазложения) полимерных отходов. Пред
ставляет интерес работа по применению фоторазрушаемой полиэтиле
новой пленки в сельском хозяйстве и получению изделий из фоторазру- 
шаемого полистирола. Использование вторичной фоторазрушаемой 
пленки в сельском хозяйстве для мульчирования почвы при выращива
нии картофеля и овощей позволяет не только улучшить гидротермиче
ские свойства почвы, подавить рост сорняков и сократить затраты по 
уходу за растениями, но и увеличить производительность труда в рас
тениеводстве.

Захоронение полимерных отходов не является перспективным ме
тодом, так как оно связано со значительным загрязнением окружаю
щей среды, с отведением под отходы больших площадей земли, кото
рые длительное время не могут быть использованы для нужд народного 
хозяйства.

Возможны различные пути использования полимерных отходов. 
Одним из важнейших способов утилизации, получившим большое рас
пространение в последние годы, является регенерация пластмасс.

При регенерации термопластичных смол отходы в виде бракован
ных изделий, литников собирают, дробят и добавляют в количестве 
5—Л0 % к первичному сырью. При регенерации термореактивных 
пластмасс отходы измельчают до порошкообразного состояния и при
меняют в качестве инертных наполнителей, стоимость которых в 2 ра
за ниже стоимости исходных смол. Введение в исходные компоненты 
до 20 % отходов не требует изменения технологии литья под давлени
ем.
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Разработан способ регенерации многоатомных спиртов из отходов 
жестких пенополиуретанов и пенополиизоциануратов. Измельченный 
отход нагревают в реакторе, заполненном растворителем, содержащим 
90—95 % алифатического гликоля и 5— 10 % диалканоламина. Гид
ролиз вязкой жидкости ведут в течение 20 ч в атмосфере азота до обра
зования гомогенной -смеси. Регенерированный продукт без очистки 
можно направлять в производство пенополиуретанов.

Перспективным методом утилизации пластмассовых отходов явля
ется их термическое разложение — пиролиз. Пиролиз осуществляют 
при температуре 973— 1273 К в бескислородной атмосфере или при не
достатке кислорода, что препятствует возгоранию полимеров. Количе
ство и состав продуктов пиролиза зависят от исходных полимеров и 
технологического режима. Так, из полиэтилена при пиролизе в псевдо- 
ожиженном слое при 1013 К получают до 25 % этилена, 16 % метана, 
12 % бензола и 10 % пропилена.

Предложен процесс непрерывного пиролиза в экструдере-пироли- 
зере для превращения полимерных отходов в полезные продукты (во- 
ски, смазки) или в продукты, легко разлагаемые с помощью микроорга
низмов.

Проведены исследования с целью возможного использования отхо
дов производства пластмасс в строительстве. Наилучшие результаты 
получены при использовании отходов вспененного полистирола в ка
честве среднего слоя слоистых ограждающих конструкций, выполня
ющего теплоизоляционные и конструкционные функции. Положитель
ные результаты получены по применению отходов полистирола в ка
честве наполнителя в производстве легковесных полимербетонов, при 
этом полимербетон приобретает повышенную огнеупорную стойкость, 
устойчивость к агрессивным средам, хорошие теплоизоляционные свой
ства. Внедрен процесс получения асфальтобитумных дорожных покры
тий с включением отходов полистирольных пластиков, что дает воз
можность повысить срок службы дорожных покрытий.

§ 11. Экологические аспекты при проектировании новых, 
расширении и реконструкции действующих производств

В основу критериев, ограничивающих вредное воздействие производств 
на окружающую среду, положены существующие санитарно-гигие- 
нические нормативы — предельно допустимые концентрации (ПДК). 
На их основе рассчитываются научно-технические нормативы воз
действия производств на окружающую среду с учетом совокупности 
факторов и возможных последствий, в первую очередь предельно до
пустимые выбросы (ПДВ) в атмосферу и предельно допустимые сбро
сы (ПДС) загрязняющих веществ в водоемы.

В СССР осуществляются государственная экологическая экспер
тиза генеральных схем развития и размещения производительных сил 
страны и отраслей народного хозяйства, контроль за соблюдением 
экологических норм при разработке новой техники, технологии, ма
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териалов и веществ, а также проектов на строительство (реконструкцию) 
предприятий и других объектов, оказывающих воздействие на состоя
ние окружающей среды и природных ресурсов. Д ля предотвращения 
вредного воздействия на состояние природной среды машин и оборудо
вания при их эксплуатации предусмотрена экологическая экспертиза 
выпускаемой продукции предприятиями машиностроительной про
мышленности.

При проектировании новых, расширении и реконструкции дейст
вующих химических производств обязательна исчерпывающая разра
ботка всех процессов и очистных сооружений, обеспечивающих пол
ное улавливание и обезвреживание выбросов и отходов производства, 
которые могут нанести ущерб окружающей среде. Вопросы строитель
ства новых, расширения и реконструкции действующих производств 
рассматриваются специалистами ведомств здравоохранения, водного 
хозяйства, рыбного хозяйства, гидрометеорологии, Советами народ
ных депутатов.

Основное внимание при проектировании систем очистных сооруже
ний и аппаратов, входящих в их состав, должно быть направлено на 
использование новейших достижений научно-технического прогресса. 
При этом в первую очередь должны внедряться наиболее экономичные 
и прогрессивные решения.

В целях коренного улучшения использования сырьевых, топливно- 
энергетических и других материальных ресурсов и охраны окружаю
щей среды в СССР установлен порядок, обязывающий организацию 
(предприятие, производственные и научно-производственные объеди
нения, территориально-производственный комплекс), ответственную 
за разработку новых видов, материалов или продукции, одновременно 
разрабатывать технологию повторного использования и переработки 
их после истечения срока службы или эксплуатации, предусматривая 
при этом создание соответствующих мощностей одновременно с созда
нием мощностей по производству материалов или продукции.

§ 12. Создание безотходных технологических процессов

Очистка отходящих газов и сточных вод является вынужденным меро
приятием, обусловленным несовершенством применяемых на произ
водстве технологических схем. Водо- и газоочистные установки и со
оружения способствуют, с одной стороны, предотвращению поступле
ния вредных веществ в биосферу, а с другой — получению этих ве
ществ в виде твердых концентрированных отходов, образующихся на 
различных технологических стадиях. Однако твердые отходы, не на
шедшие применения и идущие в отвал, также являются фактором за
грязнения окружающей среды.

Существенно сократить объем таких отходов, снизить их воздей
ствие на окружающую среду или перевести в соединения, легко под
дающиеся вторичной переработке, можно путем организации безот
ходных производств.
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Создание безотходных технологических процессов и основанных на 
них производств является одной из актуальнейших проблем химической 
технологии. Эта проблема имеет большое социально-экономическое 
значение как для повышения экономического уровня и промышлен
ного потенциала страны, так и для обеспечения связанного с этим оп
тимального экологического взаимодействия производства с окружаю
щей средой.

При безотходном производстве * предполагается создание опти
мальных технологических схем с замкнутыми материальными и энер
гетическими потоками. В идеальном случае такое производство не име
ет сточных вод, вредных выбросов в атмосферу и твердых отходов.

Создание безотходных технологических производств ведется в не
скольких направлениях. Разрабатываются технологические процессы 
с минимальным удельным водопотреблением, заменой исходного сырья 
на нетоксичное; при этом стремятся к исключению из технологического 
процесса летучих растворителей. Свести к минимуму отходы позволяет 
укрупнение агрегатов, внедрение энерготехнологических схем; ши
рокое применение высокоэффективных методов очистки сточных вод и 
газовых выбросов. В безотходных производствах достигается макси
мально полное использование сырья и энергии, возможное при повы
шении селективности процессов, улавливания и утилизации побочных 
продуктов и отходов, совершенствовании технологического оборудо
вания и методов локальной очистки материальных потоков с целью 
возврата их в производство или утилизации. Ликвидировать отходы в 
ряде случаев можно путем максимального использования водообо
ротных циклов и организации бессточных производств. Интенсивно 
ведется разработка комплексных схем по переработке природных сырь
евых ресурсов с максимально полным извлечением полезных продук
тов.

В химической, нефтехимической и других отраслях народного хо
зяйства, использующих методы химической технологии, осуществля
ется широкий комплекс мероприятий по совершенствованию техноло
гических процессов, внедрению водооборотных циклов и воздушного 
охлаждения, реконструкции устаревших производств и цехов, дальней
шему расширению использования отходов, созданию безотходных тех
нологических процессов.

Так, применение воздушного охлаждения в новых крупных агрегатах 
аммиака позволило в 10 раз уменьшить расход оборотной воды.

В настоящее время из безотходных процессов в СССР и за рубежом 
получили распространение процессы производства минеральных удоб
рений. В СССР примером безотходной технологии является получение

* Т ерм ин « б езо т х о д н о е  п р ои зв од ств о»  в н ек отор ой  степ ен и  у сл о в н ы й , так  
к ак  в реал ьны х у с л о в и я х  н ел ь зя  п ол н ость ю  и зб а в и ть ся  к ак  от  о т х о д о в , так  и 
о т  вли я н и я  п р о и зв о д ств а  на о к р у ж а ю щ у ю  с р е д у . Т о ч н ее , это  «м ал о о т х о дн о е  
п р ои зв одство» , д а ю щ ее так и е м и н им альн ы е вы бросы , при к оторы х сам оочи щ аю -  
щ ая сп о со б н о сть  п р ир оды  в доста то ч н о й  степ ен и  п р еп я т ст в у ет  в о зн и к н о в ен и ю  
н еобр ати м ы х эк о л о ги ч еск и х  и зм ен ен и й .
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аммофоса по схеме БГС (барабанный гранулятор-сушилка) с разделе
нием потока экстракционной фосфорной кислоты. Часть кислоты кон
центрацией 39—45 % Р 20 5 нейтрализуют аммиаком до молярного со
отношения N H 3 : Р 20 5 =  1,2. Перед грануляцией в полученную 
пульпу вводят остальную часть кислоты с концентрацией 50—53 % 
Р 20 5. Грануляцию и сушку смеси ведут в аппарате БГС при соотно
шении N H 3 : Р 20 5 =  0,98 — 1,05. Количество аммиака, выделяюще
гося при сушке с отходящими газами в систему абсорбции, сокращает
ся в 2—3 раза. Процесс внедрен на Воскресенском производственном 
объединении «Минудобрения» и на Череповецком производственном 
объединении «Аммофос». К числу малотходных технологий относятся 
также производства жидких комплексных удобрений и кормового 
преципитата.

За рубежом получила распространение безотходная технология 
производства нитрофосфатов методом фирмы «Норск Гидро» (Норвегия). 
По этому методу фосфатное сырье разлагают 58—60 %-ной азотной 
кислотой при 323—328 К в течение 2—2,5 ч, норма азотной кислоты—: 
113 % от стехиометрии на СаО в сырье. Нитрат кальция удаляют 
путем охлаждения реакционной массы до 268 К и кристаллизации в 
кристаллизаторах, охлаждаемых аммиаком. Для фильтрации нитрата 
кальция применяют каскадные барабанные фильтры. После удале
ния нитрата кальция раствор нейтрализуют аммиаком, упаривают и 
плав гранулируют вместе с мелким ретуром готового продукта и ка
лийными солями. Нитрат кальция переводят в нитрат аммония и кар
бонат кальция. Вследствие превращения нитрата кальция в карбонат 
кальция в процессе отсутствует твердый отход — фосфогипс. При этом 
можно использовать фосфатное сырье различных месторождений.

Фирмой «Борден» (США) разработан процесс получения трикаль- 
цийфосфата с содержанием Р 20 5 ~ 3 8  %. Обжиг сырья осуществляют 
во вращающихся печах при 1623— 1773 К, после чего продукт охлаж
дают и размалывают. Перед обжигом в фосфат вводят фосфорную кисло
ту и кальцинированную соду. Отходящие соединения фтора перераба
тывают во фторидные соли. Мощность действующей установки состав
ляет 120— 190 т Р 20 5 в сутки.

Достигнуты определенные успехи в производстве экстракционной 
фосфорной кислоты. В Японии разработаны процессы без промежу
точной фильтрации полугидрата сульфата кальция CaS04-0,5H20 . 
По этому методу тонкоизмельченный фосфорит разлагают серной и 
фосфорной кислотами в смесителе и в последовательно установленных 
реакторах. Пульпу охлаждают, отстоявшийся осадок полугидрата 
перекристаллизовывают в дигидрат, отфильтровывают и промыва
ют. Процесс является безотходным, при этом полученный фосфогипс 
содержит 0,2—0,4 % Р 20 5 и может быть без предварительной подго
товки использован в промышленности строительных материалов.

В США разработан и внедрен изотермический процесс «Свенсон». 
При этом разложение фосфатного сырья проводят в одном реакторе, 
совмещающем функции экстрактора, кристаллизатора фосфогипса и
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вакуум-холодильника. Фосфат до подачи в реактор смешивают с ре
циркуляционной фосфорной кислотой. Неразбавленная 93%-ная сер
ная кислота разбрызгивается под поверхностью пульпы. Скорость цир
куляции пульпы очень высокая, что позволяет исключать локальное 
пересыщение и получать однородные кристаллы, гипса.

При производстве экстракционной фосфорной кислоты на 1 т Р 20 5 
получают 4,5 т фосфогипса. По сравнению с масштабами выработки 
потребление его невелико из-за присутствия в Нем нежелательных 
примесей. Во всех высокоразвитых странах разрабатываются процессы 
для решения проблемы утилизации фосфогипса.

В СССР фосфогипс применяют в сельском хозяйстве в качестве ми
нерализатора для гипсования солончаковых почв и в промышленности 
строительных материалов. В Воскресенском производственном объе
динении «Минудобрения» создан комплекс по переработке фосфогипса 
в различные строительные материалы (плиты, перегородки, подвесные 
потолки ~и т. д.). На Гомельском химическом заводе эксплуатируются 
установки по переработке фосфогипса в гипсовое вяжущее. Разрабаты
ваются новые пути утилизации фосфогипса: производство сульфиди- 
затора для шахтной плавки окисленных никелевых руд, синтез низко
температурного белита на основе фосфогипса, получаемого при перера
ботке фосфоритов Каратау, изготовление серной кислоты и извести, а 
также бесхлорных калийных удобрений. Расширение сфер использо
вания фосфогипса позволит снять обострение в связи с его очень боль
шим накоплением и сделать безотходным производство фосфорной 
кислоты.

В области развития безотходного сернокислотного производства 
необходимо отметить получение серной кислоты по схеме ДКДА — 
двойное контактирование — двойная абсорбция.

Использование в производстве серной кислоты метода двойного 
контактирования и двойной абсорбции привело к повышению с 97,5 
до 99,5 % степени конверсии диоксида серы и уменьшению более чем 
в 6 раз (с 0,2 до 0,03—0,05 % ) выбросов его в атмосферу. Такие серно
кислотные схемы внедрены на Череповецком азотно-туковом заводе, в 
Сумском производственном объединении «Химпром», на Актюбинском 
химическом заводе им. С. М. Кирова и Самаркандском суперфосфат
ном заводе.

Одним из примеров практической реализации основных принципов 
безотходного производства является разработка замкнутой системы 
промышленного водоснабжения и переработки отходов Первомайско
го производственного объединения «Химпром». С 1980 г. это объеди
нение полностью прекратило сброс всех видов производственных сточ
ных вод в открытые водоемы; для производственных нужд используют
ся только очищенные промышленные и городские сточные воды. При 
этом водоочистные установки выполняют производственную програм
му по получению воды нужного качества и выработке продукции из от
ходов производства. Комплексная схема и баланс водопотребления 
химкомбината приведены на рис. 12.9.
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Рис. 12.9. Комплексная схем а и баланс водопотреб- 
ления П ервом айского хим ического комбината

В гл. 11 приведены примеры малоотходных технологических про
цессов и безотходных производств на базе энерготехнологических про
цессов.

В СССР разрабатываются и внедряются проекты нескольких круп
ных химических, нефтехимических и нефтеперерабатывающих заводов 
и комбинатов, предусматривающих экологически оптимальные техно
логические системы, исключающие вредные выбросы в окружающую 
среду.

Вопросы  для повторения и самостоятельной проработки

1. П о каким п р изн ак ам  к л асси ф и ц и р ую т пром ы ш ленны е за гр я зн е н и я  би о
сферы ?

2 . К аки е причины  п р и в одят  к за г р я з н е н и ю  биосф еры ?
3 . П ер еч и сли те осн овн ы е методы  очистки  пром ы ш ленны х вы бросов , п р и м е

н яем ы х в хи м ической  т ех н о л о ги и .
4 .  К акова роль хи м и ческ ой  т ех н о л о ги и  в защ и те биосф еры ?
5 . Что так ое б е зо т х о д н а я  тех н о л о ги я ?  М ож но ли п ол н ость ю  исклю чить о т 

ходы  при ор ган и зац и и  т ех н о л о ги ч ес к и х  процессов?
6 . С какой ц елью  п рим еняю т вод\.'<рборотные циклы ?
7. П ер еч и сли те осн овн ы е н ап р ав л ен и я  н ауч н о -тех н и ч еск о го  п р о гр есса  в 

о бл асти  охр ан ы  в оздуш н ого  б а ссей н а .
8 . П ер еч и сли те осн овн ы е н ап р ав л ен и я  н ау ч н о -т ех н и ч еск о го  п р огр есса  в о б 

ласти  охр ан ы  водны х р есу р со в .
9. К а к и е  законы  СССР н аправлен ы  на д ал ь н ей ш ее ул у ч ш ен и е  о хр ан ы  п р и 

роды  и р ац и он ал ь н ого  и сп о л ь зо в а н и я  п р ир одн ы х р есу р со в ?
1 0 . В чем зак лю ч аю тся  би о х и м и ч еск и е  и ф и зи к о -х и м и ч еск и е  методы  о ч и ст 

ки сточны х вод?

'  1 З ак . ш 32!



Глава 13

Современное химическое предприятие — это сложная химико-техно- 
логическая система (ХТС), состоящая из большого числа аппаратов и 
связей (потоков) между ними. Для ее эффективного функционирова
ния необходимо решить многие задачи еще до строительства нового 
предприятия, на стадии проектирования.

Разработка ХТС требует знания как общего подхода к проблеме, 
так и большого числа конкретных вопросов, непосредственно связан
ных с химико-технологическим процессом.

Современный уровень, на который поднялась химическая техноло
гия, определяется двумя чертами — ее основным научным методом ис
следования и ее аппаратом. Метод исследования — математическое 
моделирование, аппарат — теория систем и ее прикладная часть — 
системный анализ (совокупность методов и средств изучения слож
ных систем). Именно эти два положения, определяющие лицо совре
менной технологии, являются основой разработки ХТС.

Поскольку все этапы создания ХТС осуществляются на основе ма
тематических моделей, инженер-механик должен быть знаком с основ
ными видами моделей ХТС, —■ знать этапы разработки ХТС (к ним 
относятся синтез, анализ, оптимизация ХТС), характеристику и зада
чи каждого этапа, последовательность выполнения и взаимосвязь меж
ду этапами, основные приемы реализации каждого этапа. Чтобы об
щая схема разработки приняла законченный вид, ее необходимо за
полнить конкретным содержанием — сведениями, учитывающими за
кономерности химико-технологических процессов, основные положе
ния теории реакторов, технологические принципы создания ХТС и т.д.

§ 1. Постановка общей задачи разработки 
и создания химико-технологических систем

Конечная цель разработки химико-технологической системы — созда
ние высокоэффективного химического производства, т. е. такого объ
екта химической промышленности, который позволит получать необ
ходимую продукцию не только в заданном объеме и требуемого каче
ства, но и экономически целесообразным путем. Для этого надо так 
управлять работой технологического оборудования, чтобы при высо
кой средней производительности и низких капитальных затратах 
обеспечить получение продукта с высоким выходом и наилучшего ка
чества.

Проект ХТС должен содержать следующие решения:
1. Определение т е х н о л о г и ч е с к о й  т о п о л о г и и  

с и с т е м ы .  Технологической топологией системы называют харак-

Основы разработки химических производств *

* Г л . 13 н а п и са н а  к ан д . т е х н . н а у к , д о ц . В . Н . Зай цевы м .
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тер и порядок соединения отдельных аппаратов в технологической 
схеме. Выбор аппаратов схемы, определение характера связей между 
аппаратами и установление оптимального порядка соединения от
дельных аппаратов системы в технологическую линию влияют на эф
фективность работы системы в целом.

2. Определение значения в х о д н ы х  п е р е м е н н ы х ,  кото
рыми являются физические параметры входных потоков сырья, а так
же параметры различных физико-химических воздействий окружаю
щей среды на процесс функционирования ХТС (температура, давле
ние и т.п.).

3. Установление значений т е х н о л о г и ч е с к и х  п а р а 
м е т р о в  ХТС (степени превращения сырья, степени разделения хи
мических компонентов, констант скоростей химических реакций* 
коэффициентов массо- и теплопередачи и т.п.).

4. Определение к о н с т р у к ц и о н н ы х  п а р а м е т р о в  
ХТС (геометрических характеристик аппаратурного оформления — 
объема химического реактора, основного сечения аппарата, высоты 
слоя насадки и т.п.).

5. Выбор п а р а м е т р о в  т е х н о л о г и ч е с к о г о  р е 
ж и м а  в а п п а р а т а х  ( э л е м е н т а х )  ХТС — совокупно
сти основных факторов (температуры, давления, активности применя
емого катализатора, условий гидродинамического перемещения пото
ков компонентов), которые влияют на скорость технологического про
цесса, выход и качество получаемого продукта.

6. Выбор п а р а м е т р о в  т е х н о л о г и ч е с к и х  п о т о 
к о в ,  обеспечивающих работу системы в заданном режиме (массовый 
расход, температура, давление, концентрация веществ в потоке и т.д.).

Кроме перечисленных задач приходится решать и ряд других, не 
менее важных. Это разработка принципов автоматического управле
ния отдельными технологическими процессами и производством в це
лом, подбор конструкционных материалов, разработка методов ана
литического контроля, соблюдение санитарно-гигиенических условий 
труда и т.п. В настоящее время большое значение придается охране 
окружающей среды. Поэтому вопросы экологии также учитываются 
при создании новых производств. И, конечно, нельзя создать эффек
тивно работающее предприятие без учета современных прогрессивных 
направлений в развитии химической технологии. К ним относятся про
блемы рационального использования сырья, энергии, создания энер
готехнологических схем, увеличения единичной мощности аппаратов 
и т.п.

Решение поставленных задач позволит создать эффективно функци
онирующую систему, обеспечивающую требуемые значения выход
ных переменных ХТС, которыми являются физические параметры ма
териальных и энергетических потоков на выходе из системы (мас
совый расход, концентрация химических компонентов, температура, 
давление, вязкость, плотность и т.д.). Именно набор выходных пере
менных определяет состояние ХТС.
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Оценку качества (эффективности) работы системы осуществляют с 
помощью п о к а з а т е л я  ( к р и т е р и я )  э ф ф е к т и в н о с т и  
ф у н к ц и о н и р о в а н и я  ХТС. В качестве такого показателя 
могут использоваться как технологические, так и экономические ха
рактеристики химического производства. Важно так выбрать показа
тель эффективности, чтобы он достаточно полно характеризовал каче
ство функционирования ХТС, а для этого он должен учитывать все ос
новные особенности и свойства системы, условия ее работы и взаимодей
ствие с внешней средой.

§ 2. Использование методов и принципов 
системного исследования при разработке ХТС

В связи со сложностью поставленной задачи важной становится про
блема научно обоснованного подхода к разработке и проектированию 
химических производств. Предпосылки для ее решения, для перехода 
на новые методы проектирования и анализа промышленных процессов 
есть —• это разработка теоретических основ процессов химической 
технологии, широкое применение вычислительной техники, а также 
внедрение в арсенал познавательных средств современной науки прин
ципов и методов системного исследования.

В настоящее время нельзя больше смотреть на производство как на 
сумму разработанных и спроектированных в отдельности технологи
ческих операций и процессов. Признание факта взаимного влияния 
агрегатов привело к рассмотрению технологического процесса в целом 
и выдвинуло новую концепцию проектирования и эксплуатации хими
ческих производств, совмещающую последние достижения инженерно- 
технической науки с возможностями электронных вычислительных 
машин, — системный метод исследования.

П ри осв оен и и  си стем н ого  м етода п р и х о д и тся  сталк и ваться  с  р ядом  т р у д 
н остей .

В о -п ер в ы х , в л и т ер а т у р е  по систем ны м  и ссл едо в а н и я м  нет еди н ств а  о п 
р ед ел ен и й , в стречается  п р оти в ореч и в ость  н ек отор ы х ф ор м ул и р ов ок .

В о -в то р ы х , систем ны й п о д х о д  св я за н  с  и сп о л ь зо в а н и ем  д овол ьн о сл о ж н о го  
м атем ати ческ ого а п п ар ата . О би ли е м атем ати ческ и х за в и си м о ст ей , п р е о б р а зо в а 
ний, вы кладок , и сп о л ь зо в а н и е  м атем атического ап п ар ата  м атриц и теор и и  
граф ов, не в сегд а  п онятн ы х н еп о д го то в л ен н о м у  ч и тател ю , за т р у д н я е т  о с в о е н и е  
и п р им енен и е сам ой  идеи си стем н ого  п о д х о д а .

Н е совсем  п росто с р а з у  п р едстав и ть  всю  за д а ч у  со зд а н и я  Х Т С  в целом , 
т р у дн о  вы делить отдельн ы е этапы  в реш ении  этой  общ ей  за д а ч и , уста н о в и ть  в з а 
им осв я зь  м е ж д у  ним и, п о сл ед ов ател ь н ость  и х  в ы п ол н ен и я . Т ол ь к о  этим и о б 
стоя тельств ам и , а не н есостоя тел ь н ость ю  сам ого  м етода м ож н о о б ъ я сн и т ь  тот  
ф акт, что в л и т ер а т у р е  м ало св еден и й  о  реал ьны х хи м и ч еск и х  п р о и зв о д ст в а х ,  
создан н ы х на о сн о в е  си стем н ого  п о д х о д а .

Н и ж е  да н а  лиш ь общ ая  к артина реш ен и я  п оставл ен н ой  зад ач и . Т е х н и к а  
п рим енен и я  м атем ати ч еск ого  ап п ар ата  не р ассм а тр и в а ется . На первом  эт а п е  
зн ак ом ства с систем ны м  м етодом  и ссл едов ан и я  п о л езн ее  освоить  не т е х н и к у ,  
а принципы  и сп ол ь зов ан и я  м атем ати ч еск ого  а п п ар ата , зн а т ь , что и на каком  э т а 
пе со зд а н и я  Х Т С  м ож ет  п р и м ен я ть ся . Э то, в о зм о ж н о , в н ек отор ой  степени  о б л е г 
чит за д а ч у  тем и ссл едо в а т ел я м , которы м п р и дется  п о др о б н о  зн ак ом и ть ся  с м а 
тем атическим  ап п ар атом , оп исан н ы м  в л и т ер а т у р е  по си ст ем отехн и к е.

32 4



Системный подход начинается с того, что химическое производство 
рассматривается как система.

С и с т е м а  — объект, взаимодействующий с внешней средой и об
ладающий сложным внутренним строением, большим числом составных 
частей и элементов (аппаратов), взаимосвязанных технологическими 
потоками (связями) и действующих как единое целое.

Э л е м е н т  — самостоятельная и условно неделимая единица. 
В химической технологии — это чаще всего аппарат, в котором проте
кает какой-либо типовой процесс (химический, диффузионный, теп
ловой и т.п.).

П о д с и с т е м а  — группа элементов (агрегат), обладающая оп
ределенной целостностью и целенаправленностью. Это самостоятель
но функционирующая часть системы. Как между элементами, так и 
между подсистемами существуют различные виды связей — матери
альная, энергетическая, тепловая, информационная.

Связь между элементами осуществляется с помощью п о т о к о в  
и отражает перенос потоком вещества, теплоты, энергии от элемента 
к элементу. Преобразование же потока происходит в самом элемен
те.

Совокупность элементов и связей образует с т р у к т у р у  си
стемы .

Основополагающие принципы системного подхода сводятся к двум 
положениям: 1) представлению объекта как системы; 2) исследова
нию его именно в том аспекте, в котором он представлен как система. 
Это означает, что стратегия исследования должна заключаться в на
правлении от целого — к части, от системообразующих отношений и 
свойств, от структуры — к элементам (а не наоборот, что имеет место 
при эмпирическом подходе). При исследовании ХТС анализируются не 
внутренние свойства и структура элемента, а такие существенные свой
ства элемента, которые определяют его взаимодействие с другими 
элементами ХТС или влияют на свойства системы в целом.

Элементы ХТС находятся в бесчисленном множестве связей и отно
шений между собой. Степень интенсивности связи или отношения за
висит от их существенности. Задача исследования заключается в том, 
чтобы определить, какие связи существенные, определяющие систему, 
а какие — нет.

Описанные два этапа — это лишь начало системного исследования, 
а собственно системное исследование начинается с момента, когда оп
ределяют, какими общесистемными свойствами (так называемыми си
стемными параметрами) характеризуется образованная система, к ка
кому типу она принадлежит, какие общесистемные закономерности 
действуют в рамках данного типа систем.

Использование общесистемных закономерностей, связь системного 
подхода с общей теорией систем — важнейшая черта и одно из преиму
ществ системного исследования. Такой подход позволяет установить и

§ 3. Основные понятия и принципы системного подхода
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использовать глубокие структурные и функциональные аналогии меж
ду системами, принадлежащими различным уровням материи, изучае
мым в различных областях науки.

§ 4. Химическое предприятие как сложная система

Любое химическое производство представляет последовательность 
трех основных стадий: подготовка сырья, собственно химическое пре
вращение и выделение целевых продуктов. Эти три операции реализу
ются в виде единой сложной ХТС.

Химико-технологические системы, соответствующие химическим 
производствам (или отдельным их цехам), обладают характерными 
признаками:

1) существование общей цели функционирования — выпуск про
дукции;

2) большие размеры системы — велико число элементов, входя
щих в систему, число связей между ними;

3) большое число параметров, характеризующих работу системы;
4) сложность поведения системы — изменение режима в одном ап

парате может влиять на работу всего производства;
5) высокая степень автоматизации процессов управления произ

водством;
6) необходимость создания потоков осведомительной и управляю

щей информации между элементами ХТС и управляющими устройст
вами.

Наличие этих признаков позволяет рассматривать химическое про
изводство как сложную систему.

Представление химического предприятия в виде системы предпо
лагает подразделение его на взаимосвязанные подсистемы. Между под
системами существует соподчинение, которое характеризуется иерар
хической структурой, состоящей из трех-четырех уровней или ступе
ней иерархии.

Иерархическая структура химического производства

Ш

Ш

Л

Г---------- . - ¿ 7гЯ РТ^Л р-| учаёа
I I I 1 . . . I I логич

ж ' ........................

Химическое предприятие 
(завод) и АСУП

Совокупность цехов по 
производству целевого 
продцкта и АСИ цехами
Технологические цехи, 
участки и АСИ техно
логическими процессами

Типовые химико-техно
логические процессы и САР
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Первую, низшую ступень иерархической структуры составляют 
типовые химико-технологические процессы (химические, тепловые, 
гидродинамические, диффузионные, механические), а также локаль
ные системы управления ими, в основном системы автоматического ре
гулирования (САР). Типовые технологические процессы осуществля
ются в аппаратах, где происходит физико-химическое воздействие на 
проходящие технологические потоки.

Вторая ступень иерархии — это агрегаты и комплексы, представ
ляющие взаимосвязанную совокупность типовых технологических 
процессов и аппаратов, осуществляющих определенную операцию. 
Чаще всего это цехи или их отдельные участки.

На второй ступени используются системы автоматизированного 
управления для решения задачи оптимальной координации работы ап
паратов и оптимального распределения технологических потоков меж
ду ними (АСУТП).

Третья ступень иерархии включает химические производства, со
стоящие из нескольких цехов, где получают целевые продукты, а так
же АСУ технологического и организационного функционирования про
изводств.

Четвертая ступень — химическое предприятие в целом и автомати
зированная система управления предприятием (АСУП).

Отличительной особенностью иерархической структуры химиче
ского предприятия является не только наличие отношений соподчи- 
ненности между уровнями (подсистемами) иерархии, но и существо
вание взаимосвязи между подсистемами одного и того же уровня.

§ 5. Общая стратегия системного исследования. 
Основные этапы создания ХТС

На практике деятельность инженера-механика сводится к решению 
двух основных задач; проектирование и создание новых высокоэф
фективных технологических процессов либо эксплуатация уже суще
ствующих производств, их интенсификация и повышение эффективно
сти их функционирования. Эти задачи решаются в несколько этапов 
(стадий), совершающихся либо одновременно, либо последовательно. 
Для того чтобы представить общий объем работы, отдельные этапы ее 
выполнения, связь между этими этапами и последовательность их вы
полнения, удобно задачу создания и эксплуатации ХТС рассматривать 
как многоуровневую с различными по сложности уровнями.

Первым уровнем этой общей задачи является построение (созда
ние) математических моделей отдельных элементов и на их основе пол
ной математической модели ХТС.

Математическая модель должна отражать сущность функциони
рования ХТС как единого целого. Д ля этого в модели должны быть 
описаны в виде количественных зависимостей важнейшие стороны хи
мического производства. Прежде всего в математической модели от-
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Основные этапы создания химико-технологических систем

ражаются сущность химико-технологических процессов, протекающих 
в элементах системы, а также технологические связи между элемента
ми, динамика взаимодействия элементов и подсистем сложной ХТС 
Наряду с этим уже на стадии создания математической модели необ
ходимо выбрать показатель эффективности функционирования ХТС, 
установить его функциональную зависимость от различных факторов, 
позволяющую определять его числовые значения при различных ус
ловиях работы ХТС.

Математически задача построения модели сводится к нахождению 
вида зависимости выходных параметров системы от параметров, ока
зывающих влияние на работу системы; к таковым относятся:

1) входные переменные (количество сырья, его состав и т. п.); обо
значим эти факторы Х г, Х 2, Х п , а весь набор этих факторов X на
зовем вектором входных переменных;

2) внешнее воздействие (окружающей среды); вектор параметров 
окружающей среды (температура, давление и т. п.) V;

3) технологические параметры элементов системы; вектор этих 
параметров О;

4) конструкционные параметры; их вектор К.
При составлении математической модели отдельного элемента учи

тывается перечисленный выше перечень факторов. Тогда математи
ческая модель единичного элемента, выражающая зависимость вы
ходных параметров (количество готового продукта, его состав и т. п.) 
от параметров, влияющих на систему, выглядит следующим образом:

¥  =  /  (X , V , О . К ) ,  ( 1 3 ,1 )

где У — вектор выходных параметров.
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Если в системе N  элементов (аппаратов), то для всех составляются 
подобные зависимости (г — номер любого элемента системы от 1 до 
М):
У,= £,■ (Хг, V;, Ог, КО- (13.2)

¡ = \ы
Естественно, что для каждого элемента системы эта функциональ

ная зависимость принимает конкретный вид. Это отражено в урав
нении (13.2) тем, что вместо символа функции /, как в уравнении (13.1), 
стоит символ Р I, обозначающий вектор-функцию от вектора перемен
ных, т. е. набор различных функций для разных аппаратов.

Построив математические модели для всех элементов системы, пе
реходят к построению математической модели ХТС в целом.

Нельзя судить о работе всей системы (всего производства) по 
анализу работы отдельных элементов (аппаратов), проводимому по
рознь. Оптимальное поведение системы не является аддитивной функ
цией оптимально построенных отдельных элементов, составляющих 
ее. Поэтому и математическая модель ХТС не может быть простым 
набором математических моделей элементов.При ее составлении кроме 
отмеченных выше четырех факторов учитываются дополнительно еще 
два:

1) в системе аппараты могут быть связаны различными способами 
(различающиеся последовательность, характер связей), т. е. система 
может иметь различную технологическую топологию (ее варианты бу
дем обозначать символом й ) . Технологическая топология оказывает 
влияние на работу всей ХТС и должна учитываться в математической 
модели ХТС;

2) возникающие при соединении элементов в систему внутренние 
связи (потоки) характеризуются определенными параметрами. От их 
значений зависит работа производства в целом и поэтому они также 
входят в математическую модель ХТС (Ь — вектор параметров внут
ренних потоков).

Тогда модель ХТС изображается зависимостью следующего вида:
У г =  (X ; ,  V ;, О,-, К /,  и ,  О ) . ( 1 3 .3 )

£ = 1ЛГ

Кроме расчета выходных переменных систем Уг в процессе созда
ния ХТС приходится постоянно определять значения показателя эф
фективности функционирования системы Е  для различных ее вариан
тов. Поэтому математическая модель ХТС должна содержать наряду 
с зависимостями вида (13.3) и функциональное соотношение для рас
чета Е :
£  =  ЧГ (Уг. V, Р,  К , Ь, О).  ( 1 3 ,4 )

Чтобы полученной математической моделью можно было пользо
ваться в дальнейшем, необходимо создать алгоритм для ее расчета 
на ЭВМ, а также экспериментально проверить соответствие ее изу
чаемому объекту.
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Первый уровень разработки ХТС заканчивается составлением ма
тематических моделей элементов и подсистем ХТС. Создав их, пере
ходят к решению задач анализа, синтеза и оптимизации ХТС, что 
составляет второй уровень в создании ХТС.

А н а л и з  ХТС состоит в изучении свойств и эффективности функ
ционирования ХТС в целом на основе ее математической модели. 
Свойства системы зависят как от параметров и характеристик состоя
ния элементов (подсистем), так и от структуры технологических свя
зей между элементами.

В ходе анализа ХТС необходимо оценить степень влияния этих 
факторов на значения выходных переменных ХТС, характеризующих 
состояние системы.

На первом уровне разработки ХТС были получены математичес
кие модели отдельных элементов или подсистем. Говорить о математи
ческой модели для процесса в целом на этом этапе еще рано, так как 
она зависит от структуры ХТС, которая пока не была выбрана.

На стадии анализа ХТС как раз и проводится расчет полной ма
тематической модели ХТС при определенной ее топологии. В резуль
тате расчета количественно связываются характеристики состояния 
всей системы в целом (выходные переменные) с параметрами и харак
теристиками отдельных элементов.

Меняя структуру технологических связей между элементами и 
подсистемами, а также варьируя значения технологических и конст
рукционных параметров элементов и проводя полный расчет системы, 
сопоставляют результаты расчета различных вариантов и получают 
первое представление о их недостатках и достоинствах.

Учитывая все сказанное, можно иными словами сформулировать 
задачу анализа ХТС: расчет  полной  м ат ем ат ической м одели  Х Т С  
н а  основе м ат ем ат ических моделей от дельны х элем ент ов и т ехно ло ги 
ческой т опологии  с целью  определения парам ет ров вы ходны х т ехноло
гических потоков п р и  за д а н н ы х т ехнологических условиях  и п а р а м ет р а х  
входны х потоков.

Естественно, что полная модель может быть рассчитана лишь 
после того, как составлена (синтезирована) ХТС, т. е. анализ не может 
проводиться в отрыве от синтеза.

Задача с и н т е з а  ХТС заключается в создании химико-техноло
гической системы, работающей с высокой эффективностью. Для этого 
необходимо прежде всего выбрать оптимальную технологическую то
пологию в  (выбрать число и тип элементов, установить характер свя
зей между ними), а затем определить значения входных переменных 
химико-технологической системы — X, технологических параметров 
элементов системы— й и параметров внутренних технологических 
потоков — Ь.

Установленное сочетание параметров должно приводить к эффек
тивной работе системы, т. е. обеспечивать оптимальное значение по
казателя эффективности функционирования системы Е .  Другими сло-
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вами, задача синтеза ХТС сводится к нахождению таких значений 
следующих параметров:

которые обеспечивают оптимальное значение показателя эффектив
ности функционирования системы Е :

где Е  * — оптимальное значение критерия эффективности Е \ Е*п — 
предельное значение этого же показателя.

Из изложенного видно, что с синтезом ХТС тесным образом свя
зана задача о п т и м и з а ц и и  ХТС, которая как раз сводится к 
нахождению экстремального значения выбранного критерия эффек
тивности функционирования системы Е * . С математической точки 
зрения решение задачи синтеза сводится, в конечном счете, к решению 
задачи оптимизации. В качестве критериев эффективности работы 
ХТС используют, как правило, экономические критерии (средняя при
быль, приведенный доход, приведенные затраты, себестоимость и т. п.). 
Иногда используют также и технологические критерии эффективности, 
например выход получаемого продукта.

Функциональная зависимость критерия эффективности Е  от вли
яющих на него воздействий устанавливается еще на стадии составле
ния математической модели [см. уравнение (13.4))], алгоритм расчета 
разрабатывается на стадии анализа ХТС.

Из определения задач анализа, синтеза и оптимизации ХТС видно, 
что все эти этапы органически связаны друг с другом. Общее у них 
то, что все они выполняются на основе математической модели ХТС. 
В то же время для каждого этапа создания ХТС можно сформулировать 
основную его цель: при создании математической модели — это полу
чение зависимости между параметрами системы — уравнения (13.2); 
на стадии анализа ХТС — изучение с помощью этой зависимости 
свойств системы (для этого проводится расчет полной модели ХТС); 
при синтезе ХТС создаются, рассчитываются и оптимизируются аль
тернативные варианты ХТС из которых выбирается окончательный 
вариант системы.

Ч тобы  к онк ретней  п р едстав и ть , как связаны  этапы  си н т еза , ан ал и за  и о п 
тим изаци и  Х Т С , м ож н о  в сам ы х об щ и х  чертах  п о к а за ть , в какой п осл ед о в а тел ь 
ности реш аю тся они на п р акти ке. С начала со зд а ет ся  (си н т ези р у ет ся ) п ер в о н а 
чальны й (исходн ы й ) в ари ан т  Х Т С . Д а л е е  п р оводи тся  полны й расч ет этого  в а 
р и ан та  Х Т С  по ее м одели  (т . е . п р ои зв оди тся  ан ал и з Х Т С ). П ри  этом  н а р я д у  с 
расчетом  вы ходны х п арам етров  Х Т С  о п р ед е л я ет ся  и зн а ч ен и е  критерия эф ф ек 
тивн ости  ф ун к ц и он и р ован и я  систем ы . С интез и а н а л и з п ер вон ач ал ь н ого  в а р и а н 
та со став л я ю т  первы й этап  р а зр а б о т к и  Х Т С .

0  =  0 ( У ,  V, К.  £*),

V. К, £*),
0  =  / , ( У .  V, К, £*),

ь = /3(¥, V, к, £;),

( 1 3 .5 )

( 1 3 .6 )

( 1 3 .7 )

( 1 3 .8 )

£■* =  ор1 ф ( У , V , Р , К , Ь , О ) , ( 1 3 .9 )
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Р езу л ь та ты  ан ал и за  явл яю тся  осн овой  для  п рин яти я  реш ен и й  на втором  
эт а п е  —  при повторном  си н тезе  Х Т С , но у ж е  на б о л ее  вы соком у р о в н е . С о зд а н 
ный усовер ш ен ствован ны й  вариант Х Т С  вновь а н а л и зи р у ет ся , п р иним аю тся р е 
ш ения о дей ст в и я х  на третьем  этап е при создан и и  ещ е б ол ее сов ер ш ен н ой  с х е 
мы и т. д .

Д л я  всех  вари ан тов  Х Т С  соп оставл я ю тся  зн ач ен и я  к ритери я  эф ф ек ти в н ос
ти ф ун к ц и он и р ован и я  систем ы . М н огок р атн ое п ооч ер ед н ое п овтор ен и е си нтеза  
и ан ал и за  Х Т С  п р ои зв оди тся  д о  т ех  п ор , пока не б у д ет  п олуч ен о оп ти м ал ьн ое  
зн ач ен и е критерия эф ф ективности ф ун к ц и он и р ован и я  Х Т С  (т. е . одн ов р ем ен н о  
с  си нтезом  и ан ал и зом  п роводи тся  и оп ти м и зац и я  Х Т С ).

В сочетании принципов анализа, синтеза и оптимизации ХТС на 
основе математической модели решаются вопросы наибольшей степе
ни трудности, относящиеся к III и IV уровням общей задачи 
(см. § 4 ) ,— это интенсификация и оптимизация существующих про
изводств, а также создание на основе оптимального проектирования 
новых объектов химической промышленности.

В настоящее время усиливаются тенденции заменять обычные ме
тоды проектирования агрегатов и установок оптимальным проекти
рованием. Принципиальное различие этих двух подходов заключается 
в том, что при обычном проектировании выбор принятого варианта 
недостаточно обоснован с точки зрения наилучшего достижения желае
мых результатов. Такое проектирование часто сводится к переносу в 
производство лабораторных конструкций и режимов, которые не 
всегда являются оптимальными для промышленных предприятий. 
Как правило, определяются конструкционные и технологические 
параметры аппаратов и узлов, а взаимосвязь и взаимодействие их не 
учитывается. Выбор технологической топологии производится без 
анализа возможных альтернативных вариантов технологической схе
мы производства. Такой подход не позволяет создать высокоэффектив
ные химические предприятия.

При оптимальном проектировании выбор окончательного варианта 
производится по специально разработанной стратегии математически 
обоснованными методами перебора весьма значительного числа (часто 
многих сотен) вариантов конструктивных схем и режимов агрегатов 
и установок. Эта задача может быть решена с помощью разрабатывае
мых в настоящее время автоматизированных систем технологического 
проектирования.

Такая система состоит из ряда подсистем (блоков). Одни из них 
содержат сведения о процессе (блоки математических моделей эле
ментов ХТС, информацию о физико-химических константах, свойст
вах компонентов, участвующих в процессе и т. п.). Другие обеспечи
вают работу системы (ввод исходной информации, основная исполни
тельная подпрограмма, вывод результатов).

При автоматизированном проектировании математическую модель 
отдельного элемента ХТС представляют в виде совокупности матема
тических моделей типовых технологических операторов. Модель ти
пового технологического оператора называют модулем.
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Один элемент ХТС описывается несколькими модулями. Для мо
делирования каждого элемента ХТС берется определенный набор мо
дулей. На основе стандартных программ математических моделей ти
повых технологических операторов по модульному принципу разра
батываются математические модели элементов ХТС.

§ 6. Классификация моделей ХТС

Все модели ХТС можно разделить на два вида: к а ч е с т в е н н ы е  
(обобщенные) и м а т е м а т и ч е с к и е ,  которые в свою очередь де
лятся на ряд разновидностей.

К лассиф икация моделей химико-технологических систем

Качественные (обобщенные) модели существуют двух видов: опе
рационно-описательные и иконографические.

О п е р а ц и о н н о - о п и с а т е л ь н ы е  м о д е л и  — это сло
весное описание процесса функционирования системы. В нем приво
дятся основные химические реакции, по которым осуществляется по
лучение целевого продукта (химическая схема процесса), дается опи
сание процессов, происходящих в аппаратах системы, приводятся све
дения о составе сырья, значениях параметров технологического ре
жима и т. п. На практике операционно-описательная модель — это раз
личные виды проектно-конструкторской документации, технологи
ческие регламенты.

И к о н о г р а ф и ч е с к и е  м о д е л и  всегда связаны с на
глядным графическим изображением, чертежом. Обобщенные иконо
графические модели дают лишь качественное представление о функ
ционировании системы. Это различные виды схем химико-технологи
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ческого процесса, выполненные в виде чертежей. Существует не
сколько разновидностей таких схем: функциональная (принципиаль
ная), структурная, операционная (операторная), технологическая.

Составление различных видов схем покажем на примере получения 
аммиака. Сначала приведем химическую схему процесса, т. е. реак
ции, по которым осуществляется процесс. С целью получения водоро
да проводят конверсию метана:
С Н 4+ Н 20 ( п а р )  СО +  З Н 2; Д / / > 0  

С Н 4+ 1/20.2 —  СО +  2 Н 2; Д Я < 0

Получаемый оксид углерода в дальнейшем конвертируется водяным 
паром с получением водорода:
С 0 + Н 20 ( п а р )  Н 2+ С 0 2;Д Я  <  О

Поскольку конверсия ведется не чистым водяным паром, а в сме
си с воздухом, то в продуктах реакций наряду с водородом присут
ствует азот; получается азотоводородная смесь (авс). Далее следует 
собственно синтез аммиака:
И 24 - З Н 2 214 Н 3; Д Я <  О

Чтобы показать принцип составления различного вида схем, рас
смотрим один узел производства — цех синтеза ЫН3. На рис. 13.1 
представлена упрощенная (не указаны некоторые второстепенные ап
параты) технологическая схема цеха синтеза аммиака.

Азотоводородная смесь поступает в компрессор 1, где сжимается 
до давления 30 МПа. Затем в инжекторе 2  она смешивается с непро-

Рис. 13.1. Технологическая схем а цеха  синтеза аммиака (упрощ енны й в ари ан т):
/ — компрессор; 2 — инжектор; 3 — теплообменник; 4 — испаритель жидкого аммиака; 5, 8 — 
сепараторы; 6 — колонна синтеза; 7 — водяной холодильник; 9 — циркуляционный компрес 
сор
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реагировавшей азотоводородной смесью, возвращаемой после реак
ции, и охлаждается сначала в теплообменнике 3 , а потом в испарителе 
жидкого аммиака 4. При охлаждении из азотоводородной смеси кон
денсируется некоторое количество аммиака, который обычно в ней 
присутствует. В сепараторе 5 жидкий аммиак отделяют, а азото
водородную смесь подают в колонну синтеза 6, где и осуществляется 
реакция. Полученный продукт — ЫН3 конденсируют при охлаждении 
в водяном конденсаторе 7 и затем отделяют от непрореагировавшей 
азотоводородной смеси в сепараторе 8. Оставшуюся смесь, имеющую

Подготовка сырья

1 Сжатие Охлаждение 

4 “ ----- ЖГ

к Отделение ЫН3
“ авс А Ь, от авс

Сжатие авс

МН3 (ж ) А 
(продукт) ^

Разделение 
ЫН3 и д е е  *

Выделение продукта 

Рис. 13.2. Ф ункциональная схем а получения аммиака

Синтез
аммиака

Химическое
превращение

давление 28 МПа, сжимают до давления 30 МПа в циркуляционном 
компрессоре 9 и вновь возвращают в систему на повторное химическое 
превращение.

Ф у н к ц и о н а л ь н а я  с х е м а  дает общее представление 
о процессе функционирования ХТС. На схеме выделяются основные 
узлы (подсистемы), выполняющие определенную технологическую 
операцию, показаны технологические связи между ними. По схеме 
можно определить, какие операции совершаются в производстве и в 
какой последовательности. Сведений о типах отдельных элементов 
функциональная схема не дает. Функциональная схема производства 
аммиака показана на рис. 13.2.

С т р у к т у р н а я  с х е м а  ХТС дает изображение всех эле
ментов ХТС в виде блоков, имеющих несколько входов и выходов, по
казывает технологические связи между блоками. Как и функциональ
ная, структурная схема не содержит информации об отдельных типах 
элементов, но зато технологические связи в ней указывают направле
ние движения материальных и энергетических потоков системы 
(рис. 13.3).

О п е р а т о р н а я  с х е м а в  отличие от двух предыдущих дает 
наглядное представление о физико-химической сущности технологи
ческих процессов системы. Для этого каждый элемент ХТС изобра
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жают в виде определенного типового технологического оператора, ко
торый качественно или количественно преобразует физические пара
метры входных материальных и энергетических потоков, т. е. совер
шает операцию, отображенную соотношением (13.1).

Технологические операторы обычно делят на основные и вспомо
гательные. Основные технологические операторы (рис. 13.4) обес-

Рис. 13.3. С труктурная схем а синтеза аммиака:
/ — компрессор: 2 — инжектор; 3 — теплообменник; 4 — испари
тель жидкого аммиака; 5, 8 — сепараторы; 5 — колонна синте
за; 7 — водяной холодильник; 9 — циркуляционный компрессор;
G }— G |2 — потоки газа: L \— L$ — потоки жидкости

печивают функционирование ХТС в требуемом целевом направлении. 
К ним относят технологические операторы химического превращения, 
межфазного массообмена, смешения и разделения.

Вспомогательные технологические операторы используют для по
вышения эффективности функционирования системы путем изменения

ее энергетического и фазового со
стояний. К ним относят операторы 
нагрева и охлаждения, сжатия и 
расширения, изменения агрегатно
го состояния (конденсация, испа
рение, растворение).

Взаимодействие отдельных тех
нологических операторов осущест
вляется благодаря технологическим 
связям (соединениям) между ними. 
Каждой технологической связи со
ответствует некоторый материаль
ный или энергетический поток, на
зываемый т е х н о л о г и ч е с к и м  
п о т о к о м .

Операторная схема производства 
аммиака приведена на рис. 13.5. 

Наиболее полное качественное представление о процессе дает 
т е х н о л о г и ч е с к а я  с х е м а .  Каждый элемент процесса по
казан на ней в виде условного общепринятого стандартного изобра
жения, технологические связи показаны направленными линиями со

i

Рис. 13.4. Технологические оп ер а то 
ры:
основные: / — химического превращения; 
2 — смешения; 3 — разделения; 4 — меж
фазного массообмена; вспомогательные: 
5 — нагрева или охлаждения; 6 — сжатия 
или расширения; 7 — изменения агрегат
ного состояния вещества



-стрелками. По схеме можно судить о типах и способе соединения эле
ментов (аппаратов и машин), о последовательности отдельных техно
логических процессов. Иногда на схеме приводят краткие указания о 
химическом составе и наиболее важных данных, характеризующих ка
чество исходного сырья, промежуточных и конечных продуктов. В не
которых случаях аппараты изображают с соблюдением масштаба, 
чтобы получить представление об их габаритах и конструкции.

Технологическую схему можно использовать для изображения 
ХТС как на стадии эксплуатации, так и на стадии проектирования.

Рис. 13.5. О ператорная схем а синтеза аммиака:
1 — компрессор; 2 — инжектор; 3 — теплообменник; 4 — аммиачный холодиль
ник (испаритель жидкого аммиака); 5, 8 — сепараторы; 6 — колонна синтеза 
аммиака (реактор); 7 — водяной холодильник; 9 — циркуляционный компрес
сор; Л! !— М п  —  физические потоки

Она -— прообраз, позволяющий получить первое представление о соз
даваемой ХТС. На рис. 13.1 была, например, показана технологичес
кая схема цеха синтеза аммиака.

Рассмотренные модели ХТС относятся к качественным (обоб
щенным). Другая часть моделей ХТС — математические— дает коли
чественное описание процесса. Они также могут быть представлены 
в нескольких разновидностях. Все математические модели можно 
разделить на символические и иконографические (рис. 13.5).

С и м в о л и ч е с к а я  (аналитическая) модель — это совокуп
ность математических соотношений — формул, уравнений, неравенств. 
Эти соотношения позволяют определить физические параметры со
стояния технологических потоков на выходе системы в зависимости 
от факторов, воздействующих на систему, — параметров входных тех
нологических потоков (X), параметров окружающей среды (V), тех
нологических ф )  и конструкционных (К) параметров элементов сис
темы.

Эти соотношения для отдельного элемента ХТС отображаются уже 
знакомой зависимостью (13.1).
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Так как ХТС есть совокупность образующих ее отдельных взаи
мосвязанных элементов, то и математическая символическая модель 
системы в целом прежде всего включает совокупность символических 
моделей элементов. Но она должна быть дополнена уравнениями тех
нологических связей между элементами. Так, например, тот факт, 
что технологический поток выходит из &-го аппарата и поступает в 
п -й (£ и я — номера элементов, связанных одним технологическим 
потоком), отражается зависимостью вида
УЛ =  Х „ . ( 1 3 .1 0 )

В реальном производстве, как правило, существуют ограничения 
по каким-либо технологическим параметрам. Поэтому в математичес
кую модель входят и выражения следующего вида:
Нг (Х г, Уг , э г, Кг) > 0 ,  ( 1 3 .1 1 )

где Нг — вектор-функция технологических ограничений параметров 
состояния потоков и элементов ХТС.

И к о н о г р а ф и ч е с к и е  м а т е м а т и ч е с к и е  м о 
д е л и  — наглядное графическое отображение либо таких качест
венных свойств технологической структуры ХТС, по которым можно 
определить количественные характеристики системы, либо функцио
нальных математических соотношений между параметрами и перемен
ными, входящими в символическую математическую модель ХТС, 
либо логики функциональных связей между уравнениями и информа
ционными переменными символической математической модели.

Если обобщенные иконографические модели давали только ка
чественную информацию о процессе, то математические иконографи
ческие модели связаны с количественными характеристиками системы. 
Поэтому они незаменимы при решении задачи на уровне анализа, син
теза и оптимизации сложных ХТС.

Математические иконографические модели подразделяют на три 
группы: топологические модели (графы), структурные блок-схемы и 
сетевые модели.

Т о п о л о г и ч е с к и е  м о д е л и  представляют в виде графов. 
Граф — это фигура или конфигурация, образованная совокупностью 
некоторых точек (вершин или узлов); некоторые из них могут быть сое
динены отрезками прямых, ломаных или кривых линий. Линии могут 
иметь направление (тогда они называются дугами) или не иметь его 
(ребра).

Для химико-технологического процесса часто вершинами графа 
являются его элементы, а дуги показывают связь между элементами.

Существует несколько типов топологических моделей ХТС, пред
ставленных в виде графов. Все зависит от того, для каких элементов 
системы составляют граф, какие свойства элементов и какие связи 
между элементами нас интересуют.

Предположим, необходимо построить топологические модели для 
процесса синтеза аммиака, операторная схема которого представлена
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на рис. 13.5. В операторе 1 происходит сжатие подаваемого потока 
сырья (азотоводородной смеси), в операторе 2  -— его смешение с пото
ком непрореагировавшего сырья, уже побывавшего в реакторе, в опе
раторах 3 и 4 — охлаждение азотоводородной смеси, в операторе 5 — 
выделение сконденсированного аммиака из азотоводородной смеси; 
в операторе 6  — химическое превращение, 7 — охлаждение водой, 
8 — отделение продукта — ЫН., — от потока непрореагировавшего 
сырья, 9 — сжатие азотоводородной смеси.

Каждый ('-й физический поток системы (для данной системы имеем 
17 потоков) характеризуется набором следующих параметров: т г — 
общий массовый расход физического 
потока; т ц — массовый расход /-го 
компонента (у нас число компонентов 
равно 3 — это ЫН3, Н2, Ы.2) в 1-м 
физическом потоке; Сц — концентра
ция /-го компонента в 1-м потоке;
Т 1 — температура ('-го потока; Н -,—  
теплота физического потока.

При составлении топологических 
моделей рассмотренной на рис. 13.5 
схемы могут представить интерес раз
личные ее стороны.

Предположим, что необходимо 
знать характеристику общих мате
риальных потоков между элементами 
приведенной системы. Граф, отобра
жающий это, показан на рис. 13.6.

Поскольку нужно знать изменение общего массового расхода ком
понентов в системе, для построения графа из операторной схемы берут 
только те элементы, где меняется величина массового потока. Это и 
будут вершины графа.

В операторах / , 3 , 4, 6, 7, 9 (см. рис. 13.5) не изменяются общие 
массовые расходы. (В операторах 1, 9  происходит изменение давле
ния, в операторах 3, 4 , 6 , 7  — температуры; в операторе 6  идет хими
ческое превращение, меняются состав и температура потока, но 
общий массовый расход остается неизменным.) Поэтому на графе от
сутствуют вершины, соответствующие перечисленным операторам. Но 
зато на нем должны быть отражены факты подачи сырья в систему и 
вывода продукта. Поэтому граф дополняется вершинами ¡, соответст
вующими источникам вещества, и вершинами э, отображающими сток 
вещества. Источник i соответствует общему количеству сырья, пода
ваемого в систему с потоком М х. Сток я' соответствует количеству про
дукта, выводимого из системы с потоком М и \ 5"  — количеству ЫН3, 
выводимому с потоком М8.

Поскольку изображенный на рис. 13.6 граф составлялся для мас
совых потоков вещества по общему расходу, он так и называется — 
м а с с о в ы й  п о т о к о в ы й  г р а ф  п о  о б щ и м  р а с х о 

Рис. 13.6. М атериальны й потоко
вый граф по общ им  р асходам  
ХТС:
2 , 5 ,  8 — номера вершин, соответствую
щих номерам операторов на оператор
ной схеме, изображенной на рис. 13.5; 
{ — источник, соответствующий поступ
лению сырья с физическим потоком 
Л4,; 5 '  и 5"  — стоки веществ с потока
ми М 7 и М|з; Ш|—т 6 — массовые пото
ки по общему расходу вещества
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д а м  ХТС (сокращенно — МПГО). Вершины МПГО соответствуют 
элементам ХТС, которые трансформируют общие массовые расходы 
физических потоков, а также источникам и стокам веществ физичес
ких потоков; дуги графа — материальным потокам, отвечающим об
щему массовому расходу в физических потоках системы.

Для той же системы (см. рис. 13.5) можно составить и другие виды 
графов, например, не по общему массовому расходу, а по массовому 
расходу любого отдельного компонента в материальных потоках 
системы. Тогда такой граф будет соответственно называться м а т е 
р и а л ь н ы м  п о т о к о в ы м  г р а ф о м  по компоненту (сокра
щенно МПГ по компоненту).

Н, Иг т Г \  И1 У ~ \

НЧ jQs 

»5 г ^ нв : г 7 \ ню _
\J -J--- ^

н<6 Н5 1© Ч ®

Рис. 13.7. Тепловой потоковый граф ХТС:
2— 8 — номера вершин, соответствующие номерам операторов на операторной схеме,
изображенной на рис. 13.5: i j ,  t j . *  * источники, соответствующие поступлению

теплоты с физическими потоками М и  Me, М12; i j? * — источник, соответствующий вы

делению теплоты при протекании экзотермической реакции: S У —
стоки, соответствующие отводу теплоты с физическими потоками М и ;М3, М 9, Af 14;
Н \— Н \6 — тепловые потоки

Если рассматриваемый процесс интересует нас с точки зрения теп
ловых характеристик потоков, то составляют т е п л о в о й  п о т о 
к о в ы й  г р а ф  (сокращенно — ТПГ). Вершины ТПГ соответствуют 
элементам системы, которые изменяют количество теплоты физичес
ких потоков, источникам и стокам теплоты ХТС. Дуги отвечают теп
ловым потокам. На рис. 13.7 приведен тепловой потоковый граф для 
рассматриваемой нами схемы. Помимо вершин графа, соответствующих 
операторам схемы, где трансформируются тепловые потоки, в граф 
введены вершины, соответствующие источникам и стокам теплоты.

Описанные выше материальные и тепловые потоковые графы отра
жают топологические особенности самих технологических систем. 
Но можно построить и такие графы, которые учитывают топологи
ческие особенности систем уравнений символической математической 
модели. Это с и г н а л ь н ы е  г р а ф ы .  Их строят для того, чтобы 
графически изобразить функциональные связи между информацион
ными перемещениями, входящими в уравнения символической мате
матической модели ХТС. Эти переменные называют с и г н а л а м и ,  
отсюда и название графа. Сигнальный граф соответствует системам 
уравнений математической модели ХТС и отражает функциональные 
или причинно-следственные связи между переменными ХТС.

Вершины сигнального графа соответствуют сигналам, т. е. инфор
мационным переменным ХТС (параметрам состояния и свойств сис
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темы). Вершины-источники изображают независимые (свободные) 
переменные, вершины-стоки — зависимые переменные, относительно 
которых система уравнений разрешается в явном виде.

Дуги графа соответствуют коэффициентам или передаточным функ
циям, характеризующим связь между информационными переменны
ми.

Помимо описанных существуют и другие разновидности графов. 
К другим подгруппам иконографических математических моделей от
носятся структурные блок-схемы и сетевые модели.

С т р у к т у р н а я  б л о к - с х е м а  — это иконографическая 
математическая модель, которая соответствует символической мате
матической модели. На структурной 
блок-схеме каждый технологический 
оператор изображают в виде блока, по
добного показанному на рис. 13.8.

Каждый блок представляет матема
тическую модель технологического опе
ратора (набор коэффициентов передачи 
и передаточных функций) и связывает 
вектор параметров, являющихся вход
ными для данного блока, с вектором 
выходных параметров. Блок-схема всей 
ХТС представляет тогда совокупность таких отдельных блоков, а 
связь между блоками осуществляется векторами параметров состоя
ния соответствующих технологических потоков системы.

И структурные блок-схемы, и сигнальные графы отражают особен
ности символической математической модели. Между ними имеется 
взаимно однозначное соответствие: направленная ветвь блок-схемы 
отвечает вершине сигнального графа (в обоих случаях — это набор 
параметров состояния технологических потоков системы), а каждый 
блок схемы соответствует направленной ветви сигнального графа (в 
обоих случаях — это набор коэффициентов функциональной связи).

С е т е в ы е  м о д е л и  — это иконографические модели, ото
бражающие организационные процессы проектирования, эксплуата
ции и управления ХТС.

§ 7. Задачи анализа, синтеза и оптимизации ХТС

Задачи второго уровня разработки химического предприятия — ана
лиз, синтез и оптимизация — тесно связаны друг с другом и на прак
тике решаются комплексно.

При решении задач анализа и синтеза ХТС возникает ряд труд
ностей как методологического, так и вычислительного характера. 
Это вызвано многомерностью ХТС как по элементам, описываемым 
большим числом дифференциальных и конечно-разностных уравнений, 
так и по выполняемым ими функциям. Осложняется дело и высокой 
степенью взаимосвязанности и взаимовлияния элементов.

Рис. 13.8. Блок структурной 
блок-схемы:
X к V — векторы параметров со 
стояния входного и выходного тех
нологических потоков; [К] — набор 
коэффициентов передачи, представ
ленный в виде матрицы
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При анализе функционирования ХТС приходится делать полный 
расчет математической модели ХТС по известным математическим мо
делям элементов и при определенной технологической топологии. Даже 
для современных ЭВМ простой однократный расчет полной модели 
ХТС связан с многочисленными трудностями и занимает много вре
мени. Положение значительно осложняется, если вспомнить, что при 
синтезе ХТС приходится неоднократно решать задачу анализа и оп
тимизации функционирования ХТС, т. е. много раз проводить полный 
расчет модели, перебирая большое число альтернативных вариантов 
технологической топологии. Если не применять научный подход, то 
при большом числе элементов ХТС и возможных различных видах свя
зи между ними получается такое число альтернативных вариантов, 
с которым трудно справиться даже современным ЭВМ.

Поэтому задачами первостепенной важности при создании ХТС яв
ляются разработка оптимальных алгоритмов расчета на ЭВМ много
мерных систем уравнений математических моделей, оптимальная орга
низация вычислительных процедур, устанавливающая порядок расче
та математических моделей элементов системы для нахождения выход
ных переменных системы в целом. Не менее важен также выбор опти
мальной стратегии и на стадии синтеза и оптимизации ХТС.

Значительно облегчает разработку оптимальной стратегии на 
всех этапах создания сложной ХТС широкое использование различ
ного вида топологических моделей. Много удобств дает и использова
ние математического аппарата матриц при работе как с символичес
кими математическими, так и с топологическими моделями. При ана
лизе ХТС символическую математическую модель каждого элемента 
представляют в матричной форме. Такой подход позволяет большой 
объем существенной информации о ХТС представить в компактном и 
наглядном виде. Кроме того, матричное представление модели удобно 
при работе на ЭВМ.

Если в символической математической модели (13.1) связи между 
параметрами входных и выходных потоков описываются линейными 
функциями, то модель каждого ¿-го элемента можно представить в 
следующей матричной форме:

[ П .1 ]  =  Ю  Х [ Х ‘ , ] ,  (1 3 .1 2 )

где т  —- число выходных переменных; п  — число входных перемен
ных; [Х‘ ,] — вектор входных переменных; [У ^ 1  — вектор выходных 
переменных; — матрица преобразования, или операционная
матрица.

Элементы матрицы преобразования отражают связь между входны
ми и выходными параметрами. Матрица преобразования состоит из 
столбцов, отвечающих каждой входной переменной, и из строк, от
вечающих каждой выходной переменной. Каждый элемент матрицы -— 
это коэффициент функциональной связи между соответствующей вход
ной и выходной переменной. Установление вида такой связи, или, дру
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гими словами, определение элементов операционных матриц, проводит
ся на основе экспериментальных данных, полученных в результате 
специально проведенных исследований на стадии создания матема
тической модели. Получают значения коэффициентов операционной 
матрицы аналитическим решением уравнений математической модели.

Как это выглядит, можно показать на следующем примере. Пред
положим, что идет процесс абсорбции (рис. 13.9) некоего компонента 
А, содержащегося в газовой фазе, активным компонентом В, находя
щимся в жидкой фазе. Ход процесса опреде
ляют следующие параметры входных потоков:
С —- массовый расход газа; Ь  — массовый рас
ход жидкости; t вx — температура входного по
тока жидкости; хвх — концентрация активного 
компонента В во входном жидкости потоке;
Увх —  концентрация компонента А во входном 
потоке газа. Набор этих величин составит век
тор входных параметров.

Вектор выходных параметров, характери
зующих работу абсорбера, будет включать сле
дующие показатели: у вых — концентрация ком
понента А в выходящем потоке газа; хвых — 
концентрация В в выходящем жидком потоке;
/ вых — температура выходного жидкости потока.

Предположим, что описанный процесс изучен экспериментально 
и получена его символическая математическая модель (найдены ко
эффициенты системы уравнений). Для удобства и наглядности эту мо
дель можно представить в матричном виде. Тогда она будет выглядеть 
следующим образом:

Рис.
ная

13.9. Н асадоч- 
абсорбц ион н ая

У А.вых Яц а  12 а 13 а и а 15 а 1в

•*В,вых = а 21 а 22 Огз а  24 а 25 а  гв

¿вых а 31 а 32 а 33 а 34 а 35 а 3в

(3
£
У А,вх 

ЛВ,вх

(1 3 .1 3 >

Слева — вектор-столбец выходных переменных; справа — вектор- 
столбец входных переменных (единица добавлена для учета свобод
ных членов в уравнениях модели); в середине — матрица преобразо
вания (некоторые ее элементы могут равняться нулю).

Матричная форма представления модели позволяет непосредст
венно рассчитывать выходные параметры, если известны входные. 
Например, концентрацию компонента А в выходящем газовом пото
к е — у  А, ВЫ1 можно рассчитывать по уравнению, полученному с ис
пользованием матрицы преобразования:

У\,ВЫ\ — аи б + а12 £+<*18 г/д,вх+а14 *В,ВХ +  а1* ¿ВХ +  а1в- (1 3 .1 4 )
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При анализе ХТС чрезвычайно полезным является то, что инфор
мация, содержащаяся в каком-либо графе, может быть так же, как 
и для символической модели, представлена в алгебраическом виде — 
в форме матриц. Эта связь графа и матрицы значительно облегчает 
практическое применение топологических методов при математичес
ком описании ХТС. С помощью различного типа матриц можно пе
ревести структурные особенности системы на язык чисел, фигурирую
щих в математических уравнениях. В частности, по матрицам, со
ставленным для графа, можно определить, связана или нет любая 
вершина графа с другими вершинами, и если связана, то с какими и 
каково направление дуг между связанными вершинами, а также полу
чить много другой полезной информации о структуре системы, поз
воляющей не только количественно описывать процесс, но и разраба
тывать оптимальную стратегию анализа ХТС.

Разработка оптимальной стратегии важна не только на стадии 
анализа ХТС при расчете ее полной модели. Для успешного решения 
задач синтеза и оптимизации ХТС также необходимо использовать 
оптимальную стратегию. Она должна предписывать как порядок вы
полнения различных этапов (процедур) при синтезе системы опреде
ленной топологии, так и методику и порядок перебора альтернатив
ных вариантов топологии.

Разрабатываемые при этом алгоритмы, отражающие порядок про
ведения описанных операций, позволяют значительно сократить объем 
работы при разработке ХТС, быстрее найти такой вариант ХТС, при 
котором показатель эффективности функционирования системы будет 
иметь оптимальное значение.

При разработке научных основ создания химического производ
ства используют несколько принципов синтеза ХТС.

Д е к о м п о з и ц и о н н ы й  п р и н ц и п  — это математичес
кая формализация метода функциональной декомпозиции, который 
интуитивно применялся при проектировании и раньше. Из-за слож
ности разрабатываемых систем проектировщик вынужден осуществ
лять последовательную декомпозицию исходной задачи на ряд более 
простых задач. Сначала все химическое производство делят на ряд 
функциональных подсистем, а затем каждая такая подсистема разде
ляется до уровня отдельных аппаратов (элементов).

Вместо общей задачи синтеза ХТС решается ряд подзадач, и для 
них отыскиваются определенные технологические решения, соответ
ствующие современному уровню аппаратурного оформления химико
технологического процесса. Из различных вариантов технологи
ческой топологии подсистемы и аппаратурного оформления некоторо
го процесса выбираются такие, которые обеспечивают оптимальное 
значение критерия эффективности синтезируемой ХТС.

Э в р и с т и ч е с к и й  п р и н ц и п  — это тоже математическая 
формализация широко используемого проектировщиками интуитив- 
но-эвристического метода, который позволяет специалистам при тех
нологическом проектировании химических производств интуитивно
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выбирать наиболее удачные варианты решения задачи, без полного 
перебора всех возможных альтернативных вариантов.

При эвристическом методе, базирующемся на интуиции, принятие 
решения происходит без обоснования его с помощью доказательств. 
Но это не снижает его ценности, так как он использует интуитивные 
факторы и правила, обобщающие знания и большой практический 
опыт высококвалифицированных специалистов —- проектировщиков.

И н т е г р а л ь н о - г и п о т е т и ч е с к и й  п р и н ц и п  ос
нован на последовательных разработке, анализе и оптимизации гипо
тетической обобщенной структуры синтезируемой ХТС, представляю
щей собой функциональное объединение всех возможных альтерна
тивных вариантов технологической топологии и аппаратурного оформ
ления.

При э в о л ю ц и о н н о м  п р и н ц и п е  сначала создается 
простейший исходный вариант технологической топологии 
ХТС, являющийся произвольным первоначальным решением поставлен
ной задачи. После этого производится некоторое изменение (модифи
кация) аппаратурного оформления и коррекция структуры технологи
ческих связей, определяется коэффициент эффективности функциони
рования вновь полученного варианта. Затем опять идут этапы синте
за, анализа и оптимизации модифицированного варианта и т. д., пока 
не будет получено оптимальное значение критерия эффективности 
функционирования ХТС.

При анализе математических моделей ХТС с большим числом варьи
руемых переменных создание оптимальной стратегии исследования 
ХТС, эффективность и простота вычислительных процедур зависят 
также во многом от выбора «удачного набора» оптимизирующих сво^ 
бодных переменных.

В математическую модель входит определенное число т  перемен
ных и параметров (информационных переменных) ХТС. Эти информа
ционные переменные связаны независимыми неявными функциями; 
число таких функций п . Обычно система уравнений математической 
модели ХТС содержит избыток информационных переменных по срав
нению с числом уравнений. Этот избыток показывает число независи
мых (свободных) переменных и называется с т е п е н ь ю  с в о б о 
д ы  х и м и к о - т е х н о л о г и ч е с к о й  с и с т е м ы  /г:
Т7 =  т  — п.

Таким образом, степень свободы — это число свободных переменных 
которые необходимы и достаточны для полного представления про
цесса функционирования ХТС.

Для некоторой части свободных переменных их значения заранее 
устанавливаются в проектном задании или определяются требования
ми технологических условий. Эти переменные называют регламенти
рованными. Часть степеней свободы расходуется на эти переменные. 
Оставшиеся свободные переменные делят на две категории. К одной 
относят параметры, которые задают перед началом вычислений как
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известные (т. е. фиксированные), тогда другую часть составят свобод
ные переменные, которые принимают за оптимизирующие. Варьиро
ванием их числовых значений и проводят оптимизацию процесса 
функционирования ХТС.

От того, какие из свободных переменных принять за оптимизирую
щие, зависит степень сложности вычислительных операций при раз
работке ХТС. Для оптимального выбора оптимизирующих свободных 
переменных создают алгоритмы, которые часто разрабатываются с 
использованием различных видов топологических моделей.

§ 8. Типы технологических связей

Уже отмечалось, что на стадиях синтеза и оптимизации ХТС прихо
дится перебирать эогпчтоэ число альтернативных вариантов, отличаю
щихся технологической топологией. Сократить их помогает наряду с 
интуицией проектировщика умение предвидеть и хотя бы предвари
тельно оценить эффект, которого можно ожидать при различных типах 
связей между элементами. Поэтому возникает необходимость рассмот
реть наиболее часто встречающиеся типы соединения аппаратов, опре
делить, какова эффективность каждого из них, какое действие на 
материальную продукцию (на ее количество и качество) оказывает 
способ соединения элементарных звеньев процесса и в каких условиях 
на практике целесообразно его применение.

При всей сложности химико-технологических систем представля
ется возможным выделить некоторые типовые способы соединения про
стых элементов процесса в схему. Прежде всего любое химическое про
изводство может работать либо в непрерывном режиме, либо в перио
дическом (иногда полунепрерывном). Основные типы соединений эле
ментов процесса в схему для непрерывного способа производства пока
заны на рис. 13.10.

При п о с л е д о в а т е л ь н о м  с о е д и н е н и и  (рис. 13.10, а) 
весь технологический поток, выходящий из предыдущего аппарата, 
поступает полностью в последующий элемент; при этом через каждый 
элемент схемы поток проходит лишь один раз.

При п а р а л л е л ь н о м  с о е д и н е н и и  (рис. 13.10, б) тех
нологический поток сырья разделяется на несколько более мелких 
потоков, поступающих в различные элементы системы. Выходящие 
из этих элементов потоки могут объединяться в один поток, а могут 
выходить из системы раздельно. Через каждый аппарат поток прохо
дит один раз.

Чтобы решить вопрос, когда выгоднее произвести последователь
ное, а когда параллельное соединение аппаратов, установим, какой 
эффект можно получить при последовательном и параллельном сое
динении реакторов различных моделей.

В каскаде последовательно соединенных реакторов идеального 
вытеснения получаем такую же степень превращения х А, как и в еди
ничном реакторе идеального вытеснения, если объем его V  и общий
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объем каскада Ккаск равны. 
Чтобы показать это, рассчитаем 
объемы У и У нас к .  необходимые 
для достижения одной и той же 
степени превращения х А.

Объем единичного реактора 
вытеснения равен

ХА (!.<»

гА
(1 3 .1 5 )

Объем любого г-го реактора 
У,- в каскаде рассчитывают по 
формуле

хАл

У; =  ус
с1х.

А.о (1 3 .1 6 )

х А .1-1
"г А

Всего в каскаде п  реакторов. 
Тогда общий объем каскада
У нас К будет:

^каск — У(— УСА,0 
!= 1

х  А , I

Г —
) 9 Т1

*А.2 Ах,

ХА, 1 
х  А ,  I

г А

с1Хл

* А , . - 1

хА,п

г А

АХ д

х А , п — I
гА

(1 3 .1 7 )

о - * о - н = ь

■ С Ь Ч Р - р О

д

С1}уНГ}|Н11НЧ1>

ж

Р ис. 13.10. Типы соединений элем ентов  
процесса в схем у (технологических св я 
зей ) :
а  — последовательное; б  — параллельное; в  — 
обводное (байпасное); г - ж  — рециркуляцион
ное; з  — сложное (комбинированное)

В квадратных скобках выражения (13.17) стоит сумма интегралов. 
Верхний предел каждого предыдущего интеграла и нижний предел 
последующего одинаковы. Такую сумму интегралов можно заменить 
одним интегралом, у которого нижний предел является нижним пре
делом первого интеграла, а верхний — верхним пределом последне
го. Тогда объем каскада реакторов вытеснения
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Х К  ААх к
— — . (1 3 .1 8 )
“\-А

Из уравнений (13.15) и (13.18) видно, что для достижения одина
ковой х к в единичном реакторе вытеснения и в каскаде реакторов вы
теснения требуются одинаковые объемы:

Укаск =  У ■

Поэтому в случае необходимости можно заменить один реактор 
идеального вытеснения на каскад реакторов вытеснения с таким же 
общим объемом без риска снижения степени превращения исходного

реагента, поскольку п реакторов 
идеального вытеснения, соединенных 
последовательно и имеющих общий 
объем V , обеспечивают такую же сте
пень превращения исходного вещест
ва, как и один реактор вытеснения.

Последовательное соединение 
реакторов идеального смешения — 
каскад реакторов смешения — уже 
рассматривалось (см. гл. 7). Замена 
одного реактора смешения объема V  
на каскад реакторов смешения с та
ким же общим объемом дает допол
нительный положительный эффект по 
сравнению с такой же операцией для 
реакторов вытеснения, Степень прев

ращения при сохранении общего объема каскада постоянным увели
чивается по сравнению с единичным реактором смешения и тем 
больше, чем больше число реакторов в каскаде. На рис. 13.11 
показана зависимость степени превращения х А от общего времени пре
бывания в каскаде т (этой величине пропорционален общий объем 
каскада) для систем с различным числом реакторов п.

Если сравнить несколько каскадов реакторов смешения, у кото
рых общий объем постоянен и определяется величиной тх, то с увели
чением числа реакторов растет степень превращения:

а'а  1 <  л'д,  ̂ <с л’а , з  п Р и Т 1  =  с о г Ы .

Это объясняется тем, что замена одного реактора смешения на кас
кад реакторов смешения приводит к изменению гидродинамической 
обстановки и распределения концентраций в системе. Они приближа
ются по мере увеличения числа реакторов к показателям, характер
ным для реактора вытеснения.

Если последовательное соединение приводит к различным резуль
татам для реакторов смешения и вытеснения, то параллельное соеди

Р ис. 13.11. Зависим ость степени  
превращ ения х А_ о т  общ его врем е
ни пребы вания т и числа реак то
ров п в каскаде реакторов  и д е 
ального смеш ения:

1 — п = 1 ;  2 — п — 2 ; 3 — п =  10; 4 — п — -со

У и я г .к  —
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нение дает одинаковый эффект и для реакторов вытеснения, и для ре
акторов смешения. Поэтому выводы, полученные ниже, одинаково 
справедливы в случае параллельного соединения как реакторов вы
теснения, так и реакторов смешения.

При параллельном соединении общая нагрузка V распределяется 
на п  реакторов. Нагрузка на каждый г'-й реактор составляет

Объем каждого г'-го реактора при общем объеме системы V  равен
У1 =  У /п.

Время пребывания в г'-м реакторе при описанном распределении на
грузки
-  _  У _ > _ _  У / п ____ У_

V I 1 '/П  V

будет таким же, как в одном реакторе объема V  при нагрузке и:

Для системы параллельно соединенных реакторов вытеснения

Поскольку при разделении общего потока исходных реагентов 
на ряд параллельных потоков сохраняется постоянным время пребы
вания, степень превращения на выходе г'-го реактора системы будет 
такой же, как в единичном реакторе объема V  при нагрузке V .

Поэтому в случае необходимости можно заменить один реактор 
идеального вытеснения (смешения) на п  параллельно соединенных ре
акторов вытеснения (смешения) с таким же общим объемом и общей 
нагрузкой без снижения степени превращения исходного вещества.

Вопросы замены одного реактора системой параллельно или по
следовательно включенных реакторов возникают при необходимости 
увеличения общей производительности установки.

Для повышения производительности установки можно использо
вать, например:

1) увеличение нагрузки по сырью при сохранении неизменной сте
пени превращения;

2) достижение более высокой степени превращения исходного сы
рья (без изменения скорости его подачи) за счет увеличения времени 
пребывания реагентов т в реакторе.

VI — и /п .

т — У/м.

(1 3 .1 9 )

При параллельном включении реакторов смешения

( 1 3 .2 0 )
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На практике чаще используют обе возможности. И в том, и в дру
гом случае это связано с увеличением объема реактора, так как V  — 
=  т .

Для реактора вытеснения при этом может потребоваться слишком 
большая длина реактора Ь  =  их, где и  — линейная скорость потока 
реагентов. Вот тогда и выгодно заменить такой большой реактор сис
темой последовательно включенных я реакторов. При этом длина каж
дого г'-го реактора вытеснения I в каскаде реакторов вытеснения и объем 
г-го реактора Уг в каскаде реакторов смешения уменьшатся в п раз:

I I-!п ; ^¡(лосл) =  У/п.

Степень превращения, как было показано выше, для каскада ре
акторов вытеснения не снизится, а для каскада реакторов смешения 
даже получается дополнительный эффект ее увеличения.

Если хотят повысить производительность установки за счет увели
чения количества перерабатываемого сырья, а степень превращения 
по каким-либо соображениям не повышают (например, при проведении 
параллельных реакций, когда порядок целевой реакции больше по
рядка побочной), также необходимо увеличить объем реактора V, 
и он может оказаться большим (для реактора вытеснения это может 
выразиться в том, что рассчитанная площадь поперечного сечения 
будет слишком велика). В этом случае лучше применить вместо одного 
реактора несколько параллельно соединенных реакторов. Степень 
превращения при этом сохраняется прежней, а площадь поперечного 
сечения каждого /-го реактора вытеснения /  и объем каждого г-го реак
тора смешения уменьшаются в п  раз:

} = - Р / п \  ^ (парал )=  У/ п •

Отметим еще некоторые случаи, когда применяют последователь
ное и параллельное включение. Последовательное соединение удобно, 
если нужно провести химическое превращение в несколько стадий, 
причем на каждой стадии необходимо оптимальным образом выбрать 
температуру (например, многоступенчатый химический реактор). 
Последовательное соединение реакторов применяют и для того, чтобы 
иметь возможность создания оптимальных температурных условий 
для эндо- и экзотермических реакций. Каждый реактор (ступень) 
работает в адиабатических условиях, между ступенями происходит 
промежуточный теплообмен.

При проведении эндотермических реакций подогрев реагентов 
между ступенями позволяет поддерживать в течение всего процесса 
высокую скорость.

На рис. 13.12 показано изменение скорости химического превра
щения при протекании эндотермической реакции в каскаде последо
вательно соединенных реакторов вытеснения, где проводят промежу
точный подогрев реагентов. Это позволяет поддерживать в системе 
высокую скорость. Для сравнения показано, как изменялась бы ско
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рость реакции, если бы процесс проводился в одном реакторе и проме
жуточный подогрев нельзя было бы организовать.

При проведении обратимых экзотермических реакций также широко 
распространено последовательное соединение реакторов (или ступе
ней реактора) с промежуточным отводом теплоты для поддержания 
оптимального температурного режима. Многочисленные примеры 
такого соединения приводились в гл* 8 при рассмотрении практичес
ких способов обеспечения оптимального температурного режима. При 
этом последовательно соединенными могут быть как реакторы в реак
торной системе, так и ступени 
внутри одного реактора.

Можно привести еще примеры 
последовательного соединения эле
ментов процесса. Это последова
тельность блоков разделения, когда 
в каждом блоке необходимо обес
печить оптимальную степень раз
деления; многоступенчатый ком
прессор с оптимальным перепадом 
давлений в каждой степени.

Параллельное соединение кроме 
описанных ранее случаев приме
няют и тогда, когда необходимо 
оптимальным образом распределить 
нагрузку между параллельно работающими блоками, отличающимися 
по ряду причин (загрязнение поверхности теплообменника, старение 
катализатора) характеристиками работающих аппаратов, даже если они 
имеют одинаковую проектную мощность.

При одновременном получении на базе одного исходного вещества 
двух или нескольких промежуточных продуктов, идущих на произ
водство одного целевого продукта, также удобно параллельное соеди
нение.

О б в о д н о е ,  или б а й п а с н о е ,  с о е д и н е н и е . — это ряд 
последовательно соединенных аппаратов, через которые проходит 
лишь одна часть общего технологического потока, поступающего в 
систему. Другая часть потока обходит один или несколько аппаратов 
и затем соединяется с основной частью потока (рис. 13.13).

Поступающий в систему поток т 1 называют прямым потоком. Он 
разветвляется на две части. Одна часть — т г поступает в аппараты. 
Это главный поток, он определяет ход процесса в реакторах. Другая 
часть— т 3 обходит аппараты и соединяется затем с главным потоком. 
Это побочный поток. При байпасном соединении направления глав
ного и побочного потоков совпадают. Каждый проходит через какой- 
либо элемент только один раз.

При обводном соединении из-за уменьшения главного потока (иду
щего через реактор) увеличивается время пребывания реагентов в ре
акторе и повышается степень их превращения.

Рис. 13.12. И зм енение скорости хи 
мического превращ ения в каскаде  
реакторов вытеснения:
/ — с промежуточным нагревом реагентов; 
2 — без промежуточного нагрева
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Обвод широко применяется для создания оптимального темпера
турного режима при проведении обратимых экзотермических реакций 
(см. рис. 8.26). Как известно, для таких реакций необходимо снижать 
температуру по ходу процесса (от реактора к реактору или от ступени 
к ступени). Применение байпаса помогает решить эту задачу. Глав
ный поток, проходящий через реактор, нагревается там в результате 
протекания экзотермической реакции и выходит из реактора с вы
сокой температурой. Перед подачей в следующий реактор (ступень) 
этот поток должен быть охлажден. Снижения температуры добиваются 
смешением горячего главного потока с холодным побочным потоком 
так, чтобы на входе в следующий реактор температура имела оптималь
ное значение.

Рис. 13.13. О бводн ое (байпасное) со- Рис. 13.14. Рециркуляционное вклю- 
единение аппаратов чение

Обводное включение оказывает еще одно благоприятное техноло
гическое воздействие на систему. Побочный поток не подвергается 
химическому превращению и имеет высокую концентрацию исходного 
вещества. Смешение побочного потока с главным позволяет иметь вы
сокую концентрацию исходного реагента именно при той температуре, 
которая является оптимальной на входе в последующий реактор.

Р е ц и р к у л я ц и о н н о е  в к л ю ч е н и е  (рецикл) характе
ризуется наличием хотя бы одного обратного технологического по
тока в системе последовательно соединенных элементов процесса 
(рис. 13.14). Обратный поток связывает выход одного из последующих 
с входом одного из предыдущих элементов. Обратный поток может 
огибать как один элемент, так и несколько.

Последовательное, параллельное и байпасное соединения аппара
тов относились к схемам с открытой цепью (разомкнутые системы). Ре
циркуляционное включение принадлежит к замкнутым системам, так 
как элемент (или ряд последовательно соединенных элементов), охва
ченный обратной связью, образует замкнутую подсистему (контур) 
ХТС.

Поступающий в рециркуляционный контур поток т 1 (рис. 13.14) 
называют прямым. Поток т 2, проходящий через аппараты и определяю
щий режим их работы, называют главным, а поток т 3, возникающий 
после разветвления главного потока на выходе из аппарата и возвра
щающийся на вход в циркуляционную подсистему, — побочным.

Работа схемы с рециклом характеризуется отношением (степенью) 
рециркуляции либо коэффициентом рециркуляции г. Отношение ре
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циркуляции Я  показывает, какая доля главного потока после его 
разветвления возвращается в процесс:

побочный поток  т3 
главны й поток т .2

Коэффициент рециркуляции г  показывает, во сколько раз главный по
ток больше прямого:

главны й поток  т2
П рЯ М О Й  ПОТОК Ш \

С учетом того, что т 2 =  т 1 +  т 3, можно связать степень рецир
куляции и коэффициент рециркуляции между собой:

Я =  1 -  — , (13 .21 .)

Применение рецикла позволяет решить ряд важных технологичес
ких задач, повышающих эффективность функционирования ХТС. 
Прежде всего это максимальное использование сырья для реакторов с 
неполным превращением. Известно, что скорость химического превра
щения резко уменьшается при приближении к равновесию, и на прак
тике часто приходится прерывать процесс далеко от достижения 
равновесия, вследствие чего невозможно достичь полного превраще
ния сырья. Положение особенно осложняется, когда само состояние 
равновесия неблагоприятно, т. е. равновесное содержание получаемо
го продукта невелико. В этом случае процесс завершается далеко от 
полного превращения.

Добиться более высокой степени превращения исходных компонен
тов позволяет применение рециркуляции. Из главного потока реа
гентов, выходящего после реактора и содержащего небольшое коли
чество целевого продукта, выделяется этот продукт, а непрореаги
ровавшее сырье в виде побочного потока вновь возвращается в реак
тор на повторное превращение. Этим и достигается высокая суммар
ная степень превращения сырья.

Важно отметить, что рециркуляция — это единственный способ 
повышения степени превращения исходных компонентов, когда дру
гие известные способы ее увеличения (изменение температуры, давле
ния, концентраций компонентов и т. п.) уже полностью использованы и 
не дают желаемого результата. Наглядным примером такого прове
дения процесса может служить производство аммиака.

Выделение продукта из реакционной смеси в рециркуляционных 
процессах оказывает еще одно благоприятное технологическое воз
действие — предотвращается снижение концентрации реагирующих 
веществ вследствие разбавления продуктами реакции, что дает воз
можность поддерживать высокую скорость процесса. Отводя продукт
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из реакционной смеси, побывавшей в реакторе, повышают концентра
цию исходных реагентов в потоке, возвращаемом в процесс, что обеспе
чивает большую движущую силу процесса.

Есть процессы, когда по термодинамическим данным можно полу
чить высокую степень превращения, но нежелательно иметь ее такой 
по каким-то другим соображениям. Такая ситуация часто встречается 
в органическом синтезе при проведении сложных реакций. В ряде слу
чаев с увеличением степени превращения снижается селективность 
процесса и его выгоднее проводить, поддерживая относительно высо
кие концентрации исходных реагентов. Выход из этого положения' 
в применении рециркуляции — в реакторе небольшая степень превра
щения, а общей высокой степени превращения добиваются рециклом 
непрореагировавшего сырья. С помощью рециклов можно добиться 
высокого общего выхода любого продукта сложной химической реак
ции, что не всегда достижимо за счет традиционных способов управле
ния химической реакцией.

Д ля многих процессов удобно вести химическое превращение с 
избытком одного из реагентов. После превращения избыток остается 
неиспользованным, и для его возврата в процесс также выгодно орга
низовать рецикл.

В основном применение рециркуляции имеет своей главной целью 
повышение степени использования сырья. При этом повышается и 
эффективность использования заводской аппаратуры. Но рециркуля
ция позволяет использовать наилучшим образом и энергетические ресур
сы системы (сводя к минимуму разность между количеством теплоты, 
подводимым к системе и отводимым от нее с продуктами), а также соз
давать наиболее благоприятные технологические условия функциони
рования ХТС — обеспечивать необходимые температуру, концентра
ции реагирующих веществ, время пребывания в реакторе.

С применением рециркуляции проводят регенерацию многочис
ленных вспомогательных веществ, употребляемых при проведении 
процесса — растворителей, адсорбентов, катализаторов и т. п.

На рис. 13.14 изображен простейший случай рециркуляционного 
включения. В промышленной практике можно встретиться и со мно
гими другими разновидностями циркуляционных схем (см. рис. 13.10): 
система может иметь несколько циркуляционных контуров; обратный 
поток может возвращаться не в один аппарат, а в разные, иногда эти 
аппараты могут принадлежать даже различным производствам; в один 
и тот же аппарат могут подаваться потоки, возвращаемые из разных 
аппаратов (так называемые сопряженные, распределенные и более 
сложные, комбинированные виды рециркуляционных включений).

Рециркуляция широко применяется во многих современных хими
ческих производствах — при получении аммиака, соды, метанола, 
этанола, поскольку она позволяет осуществлять исчерпывающе пол
ное превращение сырья, сводить к минимуму выход побочных про
дуктов, проводить реакции с большой скоростью и тем добиваться 
максимального использования единицы объема реактора.
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Задачи всех уровней создания ХТС — анализ, синтез, оптимизация 
ХТС, создание новых высокоэффективных химических предприятий, 
интенсификация и оптимизация функционирования существующих 
производств — должны решаться на основе четко сформулированного 
критерия эффективности функционирования системы.

Как подбор критерия эффективности, так и обеспечение условий, 
при которых он принимает оптимальное значение, должны осуществ
ляться с учетом прогрессивных направлений и технологических прин
ципов создания сложных ХТС. К таким принципам относятся вопро
сы рационального использования сырья, энергии, минимизации от
ходов производства, увеличения единичной мощности аппаратов, за
щиты окружающей среды от вредных выбросов химических предприя
тий, создания малоотходных и безотходных производств и др. Соблю
дение таких технологических принципов дает возможность создать 
производство, работающее оптимально и с технической, и с экономи
ческой точек зрения.

Практическим воплощением этих принципов являются конкретные 
мероприятия и приемы, направленные на выполнение поставленных 
задач. Такие приемы выше рассматривались в различных разделах 
курса, так что фактически мы с ними уже знакомы. Остается только 
обобщить уже известное.

П р и н ц и п  н а и л у ч ш е г о  и с п о л ь з о в а н и я  с ы 
р ь я  проводится в направлении: 1) увеличения полноты переработки 
сырья; 2) комплексного использования сырья, 3) минимизации отходов 
производства. На практике для этого используют следующие приемы: 
выбор схемы процесса, применение избытка реагента, противоточного 
контакта фаз, введение рецикла, регенерацию реагентов и др.

П р и н ц и п  р а ц и о н а л ь н о г о  и с п о л ь з о в а н и я  
э н е р г и и  реализуется с помощью ряда приемов, таких, как регене
рация теплоты, организация оптимального способа теплообмена в ре
акторах, создание энерготехнологических производств. Различные 
способы регенерации энергии, применяющиеся в настоящее время при 
разработке ХТС, позволяют свести к минимуму энергетические и теп
ловые затраты и создать для многих производств энерготехнологичес
кие схемы, в которых максимально используется энергетический ПО" 
тенциал сырья.

Одно из наиболее прогрессивных направлений в современной хими
ческой технологии — увеличение един ичной  м ощ ност и агрегат ов.

Создание высокоэффективной ХТС немыслимо на современном 
этапе без учета важнейшей проблемы современности — защ ит ы  от  
за гр я зн е н и я  различного  рода вы бросам и, в том числе и отходами хими
ческих предприятий. Решение этой проблемы идет в двух направле
ниях:

1) разработка методов обезвреживания и утилизации отходов и вы
бросов действующих химических предприятий;

§ 9. Технологические принципы создания ХТС
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2) совершенствование самих технологических процессов, приво
дящее к уменьшению количества промышленных отходов, и создание 
малоотходных и безотходных производств, основанных на полном комп
лексном использовании сырья и работающих по замкнутому циклу.

§ 10. Проблемы, возникающие при разработке 
и эксплуатации агрегатов большой единичной мощности

За последние десятилетия произошло значительное укрупнение 
единичной мощности многих агрегатов и технологических линий, 
особенно в производстве минеральных удобрений, средств защиты рас
тений, химических волокон и пластических масс. Наиболее наглядно 
тенденция увеличения единичной мощности агрегатов видна на при
мере производства аммиака. Так, если в 1959— 1965 гг. мощность аг
регатов составляла 25—30 тыс. т аммиака в год, то в 1966—1970 гг. 
она увеличилась до 50—100 тыс. т в год, а в настоящее время достигла 
450 тыс. т в год.

Единичная мощность агрегатов достигла (в тыс. т/год): по выпуску 
аммиачной селитры—450; серной кислоты—500; фосфорной кислоты— 
300; аммофоса— 131; нитрофоски — 112; нитроаммофоски— 136 в 
пересчете на Р .,05.

Существенно увеличены единичные мощности по производству 
этилена и пропилена, бензола и толуола, ксилолов, бутадиена, пара
финов, необходимых для выпуска всех основных синтетических мате
риалов — пластических масс, синтетических каучуков, химических 
волокон, пленкообразующих материалов, поверхностно-активных, 
моющих и других веществ.

Предусматривается дальнейшее ускорение создания высокопро
изводительных комплектов оборудования, технологических линий, 
установок и агрегатов большой единичной мощности. При этом особое 
внимание уделяется оснащению таким оборудованием и агрегатами 
предприятий агропромышленного и топливно-энергетического комп
лексов.

Укрупнение единичной мощности агрегатов — одно из важнейших 
направлений, обеспечивающих снижение капитальных вложений и 
эксплуатационных затрат, трудоемкости и себестоимости продукции, 
а также упрощение управления производством.

Увеличение прибыли для производств большой единичной мощ
ности вызвано тем, что:

1) расход сырья на единицу продукции не зависит от мощности;
2) энергетические затраты на компенсацию теплопотерь пропорцио. 

нальны не отношению мощностей, а ] М 2/ М , (М мощность исход
ного, М 2 — мощность укрупненного производства); это значит, что 
удельные энергетические затраты с увеличением мощности снижают
ся;

3) уменьшаются удельные капитальные затраты (/Сх — удельные 
капитальные затраты исходного и К 2 — укрупненного производства)..
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При удвоении мощности удельные капитальные затраты снижаются 
на 15—20%;

4) суммарная стоимость оборудования растет, но не пропорциональ
но увеличению мощности, а в меньшей степени (г =  0,6-!-1):

5) перечисленные выше факторы приводят к уменьшению себе
стоимости продукта с увеличением мощности агрегата:

где Si — себестоимость продукта в исходном; S 2 — в укрупненном 
производстве: п  =  0,2ч-0,3. При удвоении мощности себестоимость 
снижается на 13—15%.

Однако рост единичных мощностей имеет определенные техничес
кие и экономические границы. С технической стороны эти границы 
обусловлены сложностью конструктивных решений, монтажа и экс
плуатации, а также возможностью обеспечения высокой степени на
дежности работы высокопроизводительных агрегатов. С экономичес
кой стороны границы мощностей определяют потери продукции при 
остановке агрегатов из-за аварий и отказов в работе оборудования. 
Остановка хотя бы на короткое время аппарата большой единичной 
мощности серьезно отражается на выполнении отраслевого плана 
выпуска продукции и сказывается на сбалансированности всего народ
ного хозяйства.

Даже кратковременные перебои в работе агрегатов приводят к глу
боким и длительным нарушениям технологического процесса. На вос
становление его нормального режима требуется дополнительный рас
ход сырья, топлива и энергии, а часть продукции попадает в брак. 
По данным Новополоцкого производственного объединения «Поли- 
мир» ущерб от остановки агрегатов, вызванных кратковременным от
ключением электропитания дважды в год, составлял 500 тыс. руб.: 
кроме того, на факеле сжигалось 900 т бензина. На разогрев и пуск 
аппаратов и машин после каждой аварийной остановки затрачивалось 
5 ТДж (1200 Гкал) тепловой и 700 кВт • ч электрической энергии.

Следует отметить также, что при периодических продувках аппа
ратов большой единичной мощности залповые выбросы могут оказать 
более значительное отрицательное экологическое воздействие, чем вы
бросы из аппаратов меньшей мощности.

Оптимальная единичная мощность агрегата определяется уровнем 
развития науки и техники и потребностью в производимой продукции. 
Укрупнение агрегатов осуществляется увеличением габаритов при 
сохранении технологических принципов переработки сырья или удель
ной производительности за счет использования новых технологичес-
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ких принципов переработки сырья и увеличения времени работы в те
чение года за счет повышения надежности агрегатов.

Увеличение габаритов агрегатов вызывает определенные техничес
кие затруднения при изготовлении более крупных деталей, их транс
портировке, монтаже, ремонте. Наиболее правильный путь — созда
ние мощных агрегатов и технологических линий на основе принципи
ально новых технических решений. Так, при получении серной кисло
ты под давлением 0,5—0,6 МПа площадь завода уменьшается по срав
нению с процессом, протекающим под атмосферным давлением, в
4 раза, металлоемкость агрегата — в 3 раза.

В многоассортиментных производствах, близких по составу и функ
циональному назначению химических продуктов, спрос на которые 
быстро изменяется, таких, как особо чистые вещества, кинофотома
териалы, химические средства защиты растений, синтетические мою
щие средства, красители, волокна, лакокрасочные материалы и др., 
применение агрегатов большой единичной мощности нецелесообразно. 
Увеличение объема производства таких продуктов осуществляется пу
тем создания г и б к и х  п р о и з в о д с т в е н н ы х  с и с т е м  
(ГПС) с автоматизированными участками, способных синтезировать 
широкую номенклатуру химических продуктов. Предприятие с ГПС 
представляет собой набор блоков — смесителей, реакторов, холо
дильников, емкостей, дозаторов, насосов и т. д., которые могут быть 
переключены в любой последовательности в зависимости от особенно
стей осуществляемого синтеза.

Создание принципиально новых видов высокоэффективного обору
дования, агрегатов и технологических линий, обеспечивающих рацио
нальное расходование сырьевых, топливно-энергетических, матери
альных и трудовых ресурсов и охрану окружающей среды, возможно 
только на основе глубокого изучения и использования современных 
достижений науки и техники и особенно в области теоретических основ 
химической технологии, физико-химии гетерогенных систем, физико- 
технических проблем энергетики, проблем механики, машиностроения, 
экономики, вычислительной техники, управления и кибернетики.

Вопросы  для повторения и самостоятельной проработки

! . Ч то т а к о е  х и м и к о -тех н о л о ги ч еск а я  систем а? К ак и е данн ы е н ео б х о д и м о  
п олучи ть в п р о ц е с с е  ее  р а зр аботк и ?

2 В чем с у т ь  си стем ного ан а л и за  при и зуч ен и и  и р а зр а б о т к е  х и м и к о -т е х н о 
л о ги ч еск и х  си стем . С ф ор м ул и р уй те п оняти е систем ы , р аск р ой те ее  с т р у к т у р у .  
Н али ч и е к ак и х  п р и зн ак ов  п о зв о л я ет  рассм атри вать  хи м и ч еск ое п р о и зв о д ст в о  
как с л о ж н у ю  си стем у?

3. П р и в ед и те  к ласси ф и к ац и ю  м одел ей  х и м и к о -т ех н о л о ги ч еск и х  си стем .
4. К а к у ю  р о л ь  вы полняет ан ал и з х и м и к о-техн ол оги ч еск ой  систем ы  в о б 

щей за д а ч е  р а зр а б о т к и  хи м и ч еск и х  п р ои зв одств?  К ак  ф о р м у л и р у ет ся  за д а ч а  
а н а л и за  Х Т С , к ак  ан а л и з св я за н  с  д р у ги м и  этап ам и  со зд а н и я  ХТС ?

5 О х а р а к т ер и зу й т е  р ол ь  и задач и  си н т еза  в р а зр а б о т к е  хи м и ч еск и х  п р о 
и зв одств , с в я зь  его  с д р уги м и  этапам и р а зр а б о т к и  Х Т С . Н азов и те н а и б о л ее  р а с 
п р остр ан ен н ы е в хи м и ч еск ой  т ех н о л о ги и  методы  си н теза  х и м и к о -т ех н о л о г и 
ч еск и х си стем .
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6 . П р и в еди те прим еры  хим ической  и ф ун к ц и он ал ь н ой  (п р и н ц и п и а л ь н о й )  
схем  х и м и к о-техн ол оги ч еск ой  системы  для  р азл ич н ы х п р ои зв одств  (п р о и зв о д 
ство ам м иак а, азотн ой  кислоты , сер н ой  к исл оты ).

7 . К ак и зо б р а ж а ю т ся  ст р у к т у р н а я  и о п ер а то р н а я  схем ы  х и м и к о -т е х н о л о г и 
ческой системы ?

8 . К аки е виды м атем атических м одел ей  х и м и к о -т ех н о л о ги ч ес к и х  си стем  
вам известны ?

9. К ак и е типы т ех н о л о ги ч еск и х  св язей  сущ еств ую т  м еж д у  эл ем ен там и  х и 
м и к о -техн ол оги ч еск ой  системы ?

10. К акой  эф ф ект да ет  п осл едов ател ь н ое соед и н ен и е р еак тор ов  вы тесн ен и я ;  
р еак тор ов  см еш ения? В к аки х с л у ч а я х  в х и м и ч еск и х  п р о и зв о д ст в а х  ц е л е с о о б 
р азн о  п р им енять  п осл едов ател ь н ое со ед и н ен и е  аппаратов?

11. Что да ет  п ар ал л ел ь н ое со ед и н ен и е  р еак тор ов  вы тесн ени я; см еш ен и я ?  
К огда  его прим еняю т?

12. В к ак и х  сл у ч а я х  ц ел ес о о б р а зн о  в хи м и ч еск и х  п р о и зв о д ств а х  и с п о л ь зо 
вать схем ы  с рец ик л ом ? К акой эф ф ект да ет  п р и м ен ен и е р ециклов?

13. К а к а я  св я зь  сущ еств ует  м еж д у  степ ен ь ю  р ец и р к ул я ц и и  и к о эф ф и ц и ен 
том р е ц и р к у л я ц и и э

13. В к аки х сл у ч а я х  в хим ической т ех н о л о ги и  ц ел ес о о б р а зн о  п р и м ен ен и е  
схем  с бай пасам и?

15. С ф ор м ул и р уй те основны е т ех н о л о ги ч ес к и е  принципы , к оторы е р е а л и з у 
ю тся при со зд а н и и  хи м и к о -тех н о л о ги ч еск и х  си стем .

16. В чем состои т  суть  п р обл ем , в о зн и к а ю щ и х  при р а зр а б о т к е  и э к с п л у а т а 
ции агрегатов  больш ой единичной  м ощ ности?



Примеры
инженерного
оформления
химико
технологических
процессов

Глава 14

Технология связанного азота

Газообразный азот представляет собой одно из самых устойчивых 
химических веществ. Энергия связи в молекуле азота составляет 
945 кДж/моль; он обладает одной из самых высоких энтропий в рас
чете на атом, в результате чего элементный азот нереакционноспосо
бен. В атмосфере азот находится в свободном состоянии в огромных 
количествах. Подсчитано, что над I га поверхности Земли имеется око
ло 80 тыс. т азота. Элементный азот в клубеньках некоторых растений 
вступает в реакции с образованием аминокислот и белков. Эти реак
ции катализируют ферменты, а необходимую энергию обеспечивает 
фотосинтез.

Некоторое количество азота переходит в биологически усваиваемую 
форму в. результате грозовых разрядов по реакции

Ы2 +  0 2 =  2МО

Большинство организмов легче усваивают соединения азота со 
степенью окисления —3. Это «-аминокислоты ИСНМН2СООН и их 
полимеры — белки, которые играют важнейшую роль в биохимии. 
Однако скорость перевода в состояние окисления —3 в естественных 
процессах слишком мала для поддержания требуемого количества 
связанного азота при современных темпах его потребления.

В среднем половина необходимого для жизни азота возвращает
ся через атмосферу за 108 лет; для кислорода этот период составляет 
3000 лет, для углерода — 100 лет. Эти цифры убедительно показывают 
необходимость синтеза азотсодержащих соединений для использования 
их живыми организмами.

Потребителями азотных соединений издавна являлись фармация, 
военное дело, промышленность, а с начала XIX в. и сельское хозяй
ство.
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Решением проблемы связанного азота явилась реакция синтеза 
аммиака, промышленное осуществление которой позволило создать 
мощную сырьевую базу для получения самых разнообразных азот
содержащих соединений.

§ 1. Сырьевая база азотной промышленности

Сырьем для получения продуктов в азотной промышленности являются 
атмосферный воздух и различные виды топлива. Характеристику воз
духа как сырья химической промышленности см. в гл. 11. Одной из 
составных частей воздуха является азот, который используется в про
цессах получения аммиака, цианамида кальция и других продуктов 
азотной технологии. В некоторых схемах синтеза аммиака не требуется 
выделять азот из воздуха в чистом виде; воздух дозируют в газовую 
смесь для достижения стехиометрического соотношения N4 : Н2 — 
=  1 : 3. В других схемах используют и чистый жидкий азот для тонкой 
очистки синтез-газа от вредных примесей, и газообразный, вводя его. 
в строго корректируемом соотношении в конвертированный газ. В по
следнем случае воздух подвергают разделению методом глубокого 
охлаждения.

Поскольку ресурсы атмосферного азота огромны, то сырьевая база 
азотной промышленности в основном определяется вторым видом сы
рья — топливом, применяемым для получения водорода или водород
содержащего газа. До 50-х годов текущего столетия заводы нашей стра
ны использовали в качестве сырья в основном твердое топливо. 
В табл. 14.1 показана динамика изменения структуры сырьевой базы 
производства синтетического аммиака и азотной промышленности 
СССР.

Т а б л и ц а  14.1. Структура сырьевой базы для производства аммиака

Доля топлива как сырья (%) по годам
Вид сырья

1960 1965 1970 1 975 1982

Т вердое топливо (каменный 3 2 ,0 1 5 .9 10 ,4 5 ,7 I .8
уголь, кокс) 

Коксовый газ 3 2 ,1 1 8 ,2 14 .2 1 1 ,7 3 ,6
Природны й и попутный газы 1 6 .3 5 9 .9 7 2 ,3 7 9 ,6 9 3 .0
П рочие газы 1 9 ,3 6,0 3 , 1 3 ,0 1 , 6

Из табл. 14.1 видно, что с 60-х годов доля твердого топлива как 
сырья для получения водорода резко сокращалась. В настоящее 
время основным сырьем в производстве аммиака является природный 
газ. В восьмидесятые годы около 90 % всего выпускаемого в Со
ветском Союзе аммиака получали на предприятиях, использовавших 
в качестве сырья природный газ. В меньших масштабах использу
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ются попутные газы, коксовый газ, а также жидкое топливо — нафта.
СССР располагает богатыми запасами природного газа, поэтому 

можно полагать, что отечественная азотная промышленность до конца 
текущего столетия будет базироваться на природном газе. Вместе с 
тем дальнейшее развитие народного хозяйства, рост его энерговоору
женности требуют все большего увеличения добычи горючих ископае
мых, в первую очередь нефти и газа. По мере истощения мировых запа
сов газа и нефти, а также изменения цен на эти виды сырья все большее 
значение будет приобретать каменный уголь, запасы которого значи
тельно превышают запасы нефти.

§ 2. Получение технологических газов

Синтез-газ из твердых топлив. Первым из основных источников 
сырья для получения синтез-газа явилось твердое топливо, которое 
перерабатывалось в газогенераторах водяного газа по следующим 
реакциям:

С + Н 20 ^  СО +  Н2;ДЯ>() (I)
С +  0 2 С02;ДЯ<0 (II)

Такой способ получения заключается в попеременной подаче через 
слой крупнокускового твердого топлива (антрацита, кокса, полукок
са) воздушного и парового дутья. Синтез-газ получают на стадии паро
вого дутья, а необходимая температура слоя топлива достигается в 
течение стадии воздушного дутья. Цикл работы генератора составля
ет 3—5 мин. Полученный водяной газ содержит 50—53% Н 2 и ~ 36%  
СО.

Для дальнейшего использования в производстве водяной газ не
обходимо очистить от сернистых соединений и провести конверсию 
оксида углерода по реакции

С 0+ Н 20 С02-ЬН?;ДЯ<0 (III)

а затем удалить диоксид углерода полностью в случае его применения 
для синтеза аммиака или частично для синтеза метанола.

Недостатками процесса являются его периодичность, низкая еди
ничная производительность газогенератора, а также высокие требо
вания к сырью по количеству и температуре плавления золы, его 
гранулометрическому составу и другим характеристикам.

В промышленном масштабе были испытаны процессы газификации 
в кипящем слое мелкозернистных видов топлива. Дальнейшим усо
вершенствованием является газификация в кипящем слое на парокис
лородном дутье под давлением. В опытах по газификации углей Канс- 
ко-Ачинского бассейна при давлении 2,0 МПа получен газ следующего 
состава (%): С 0 2 — 29,7; 0 2 •— 0,2; СО — 20,2; Н.2 — 42,3; СН4 — 
7,0; 1\2 — 0,6.
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Другим направлением является газификация топлива в виде пыли. 
Этот процесс позволяет использовать практически любые виды топли
ва. Его особенностями являются высокая турбулизация в зоне реак
ции за счет подачи встречных потоков топливной смеси и хорошее сме
шение парокислородной смеси с топливной пылью.

Синтез-газ из жидких углеводородов. Получение синтез-газа из 
жидких углеводородов распространено в странах, бедных запасами 
природных газов. Так, например, в 1974 г. в Японии 67%, а в ФРГ 
59% всего аммиака получено на базе переработки жидкого топлива. 
Очевидно, и в производстве метанола в аналогичных условиях жид
кие топлива имеют такое же значение.

По технологическим схемам переработки в синтез-газ жидкие топ
лива можно разделить на две группы. Первая группа включает топли
ва, перерабатываемые высокотемпературной кислородной конверсией. 
Сюда относят тяжелые жидкие топлива — мазут, крекинг-остатки и 
т. п. Вторая группа — легкие прямоточные дистилляты (нафта), имею
щие конечную температуру кипения не выше 200—220 °С; она вклю
чает бензины, лигроины, смеси светлых дистиллятов. Вторая группа 
жидких топлив перерабатывается в синтез-газ каталитической конвер
сией водяным паром в трубчатых печах.

Высокотемпературная кислородная конверсия жидких топлив за 
рубежом осуществлена в процессах, в которых жидкое топливо под 
давлением проходит через подогреватель, откуда при 400—600 °С по
ступает в газогенератор. Туда же подают и подогретый кислород и 
перегретый водяной пар. В газогенераторе при температурах 1350— 
1450 °С образуется синтез-газ, однако при этом выделяется также 
некоторое количество сажи. Газ очищают от сажи, а затем направ
ляют на очистку от сернистых соединений. После этого газ, в состав 
которого входит 3—5% С 0 2, 45—48% СО, 40—45% Н 2, а также оп
ределенные количества метана, азота и аргона, проходит конверсию 
СО и очистку от С0.2. Процесс протекает под давлением, которое мо
жет достигать 15 МПа. Агрегаты имеют производительность 
30 тыс. м3/ч (Н2 +  СО) и более. Недостатками процесса являются 
высокий расход кислорода, выделение сажи, а также сложность тех
нологической схемы.

Переработка в синтез-газ легко выкипающих жидких топлив ка
талитической конверсией водяным паром в трубчатых печах предус
матривает в качестве первых технологических операций испарение 
жидкого топлива и его тщательную очистку от примесей. Содержание 
сернистых соединений для последующей переработки не должно пре
вышать 1 мг/кг углеводородного сырья. Далее пары углеводородов 
смешивают с перегретым водяным паром и подают в реакционные 
трубы трубчатой печи, заполненные никелевым катализатором. Про
цесс разработан в начале 60-х годов и широко используется в настоя
щее время за рубежом. Достоинствами его являются возможность 
получения синтез-газа под давлением, легкость регулирования состава 
синтез-газа, малый расход электроэнергии. К недостаткам можно от
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нести высокие требования к углеводородному составу исходного сы
рья по содержанию в нем непредельных и циклических углеводородов, 
серы и других примесей, большой удельный расход углеводородов.

Синтез-газ из природного газа. Синтез-газ из углеводородных газов 
(природного, попутного, газов переработки других топлив) в настоя
щее время является основным источником получения аммиака и мета
нола. По используемому окислителю и технологическому оформлению 
можно выделить следующие варианты процесса получения водород
содержащих газов: высокотемпературная кислородная конверсия, 
каталитическая парокислородная конверсия в шахтных реакторах, 
каталитическая пароуглекислотная конверсия в трубчатых печах.

Окисление метана (основного компонента углеводородных газов) 
при получении синтез-газа протекает по следующим основным сум
марным реакциям:

С Н 4+ 0 , 5 О 2 =  СО  +  2 Н 2; Д Я  =  —  3 5 ,6  к Д ж  (IV )

С Н 4+ Н 20  СО +  З Н 2; АН  = 2 0 6 , 4  к Д ж  (V )

С Н 4 +  С 0 2 2С О  +  2 Н 2: Д Я  =  2 4 8 , З к Д ж  (V I)

Одновременно протекает реакция (III).
Аналогичным образом осуществляются реакции окисления гомо

логов метана.
В реальных условиях ведения процесса реакции (III), (V) и (VI) 

обратимы. Константа равновесия реакции (IV) в рабочем интервале 
температур весьма велика и превышает 1011, т. е. можно считать, что 
реакция идет вправо до конца (кислород реагирует полностью).

Реакции (IV)—(VI) протекают с увеличением объема. Так как сле
дующие за конверсией метана процессы (очистку конвертированного 
газа, синтез) целесообразно вести при повышенном давлении, то для 
снижения затрат на сжатие предпочтительно конверсию метана про
водить также под давлением.

Состав конвертированного газа должен удовлетворять определен
ным требованиям. Он характеризуется стехиометрическим показа
телем конверсии s, который различен для разных производств и со
ставляет:

Продукт s

В о д о р о д ...............................(Н 2-|-С О ): (С Н 4+ С 0 2) 5 ,5 — 1 0 .0
А м м и а к .....................................  (Н 2+ С О )  : N 2 3 ,0 5 — 3 ,1 0
М е т а н о л ............................... (Н 2-нС О ) : ( С 0 2+ Н 20 )  2 ,0 — 2 ,2
Вы сш ие спирты . . Н 2 : СО  0 ,7 — 1 ,0
Зам енитель природного
г а з а .......................................... Н 2:СН4 0 ,0 7 — 0 ,3 0

Несмотря на существенно различные требования к конвертирован
ному газу, все его разновидности могут быть получены каталитичес
кой конверсией углеводородов с водяным паром, диоксидом углерода, 
кислородом и воздухом.
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На рис. 14.1 показаны схемы, иллюстрирующие взаимосвязь различ
ных технологических стадий в современных установках получе
ния синтез-газа в азотной промышленности.

О чист ка природного  газа  от  сернист ы х соединений. Присутствие 
сернистых соединений в технологических газах нежелательно. Во-пер
вых, они являются сильнодействующими каталитическими ядами, 
во-вторых, наличие сернистых соединений вызывает коррозию аппа
ратуры.

Природный газ ряда месторождений содержит значительное коли
чество соединений серы — неорганических и органических. Из не-

Д л я  синтеза ам м иака

Воздух k
КомпрессияГ 1

-*

Природный
Компрессия

Сероочистка
Конверсия 
в трубчатой - *

Конверсия 
.в шахтном —X Конверсия

СОпечи конверторе
^В одяной пар

Природный
Ф Компрессия

H ,+ N , < Очистка 4 Очистка
на синтез аммиака ^ от СО от С 02

Д л я  синтеза метанола

Сероочистка

С 0 2 Компрессият ................*
Конверсия 
в трубчатой 

печи

4гСо2

СО+Н2 на синтез
метанола и др.

'Т' Водяной пар

Рис. 14.1. Ф ункциональны е схем ы  получения технологического газа

органических соединений в природном газе содержится только серо
водород. Органические сернистые соединения, содержащиеся в при
родном газе весьма разнообразны. К ним принадлежат сульфидоксид 
углерода COS, сероуглерод CS2, тиофен C4H 4S, сульфиды R 2S, ди
сульфиды R 2S2, меркаптаны RSH (метилмеркаптан C H 3SH, этил- 
меркаптан C2H 5SH, тяжелые меркаптаны, например C8H 5SH).

На основании многочисленных исследований установлено, что 
чем больше молекулярная масса соединения, тем труднее оно уда
ляется из газа. Самым трудноудаляемым сераорганическим соедине
нием является тиофен. Плохо удаляются также сульфиды, дисульфи
ды и тяжелые меркаптаны.

В связи с тем что содержание в природном газе тяжелых меркап
танов, сульфидов и дисульфидов в несколько раз превышает допус
тимое содержание серы в газе перед трубчатой конверсией (1 мг/м3), 
в современных высокопроизводительных агрегатах синтеза аммиа
ка применяют двухстадийную сероочистку.
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На первой стадии сераорганические соединения гидрируются с ис
пользованием алюмокобальтмолибденового или алюмоникельмо- 
либденового катализатора при температуре 350—400 °С и давлении 
2—4 МПа. При гидрировании протекают следующие реакции:
С2Н 5БН +  Н.2 =  НгБ — С2Н 6
СвН55Н  +  Н 2 =  НаБ +  СвН 6
С4Н45-И Н 2 =  Н25 - С 4Н10
С 5 2+ 4 Н 2 =  2Н 28 - г  С Н 4
С О Б -р Н 2 =  Н25 +  СО
СН35С2Н8 +  2Н 2 =  Н25 + С Н 4+ С 2Нв

В условиях проведения процесса приведенные выше реакции мож
но считать необратимыми, т. е. практически достигается полное гид
рирование.

На второй стадии образовавшийся сероводород при температуре 
390—410 °С поглощается поглотителем на основе оксида цинка 
(ГИАП-10):
Н 25-1- 2пО =  гпБ-;- Н 20

В интервале температур 200—500 °С реакция практически необрати
ма и можно обеспечить высокую степень очистки газа.

При повышенном содержании сернистых соединений в природном 
газе применяется очистка адсорбционным методом с использованием 
синтетических цеолитов (молекулярных сит). Наиболее подходящим 
для сероочистки является цеолит марки ЫаХ, в состав которого входят 
оксиды № 20 , А120 3, БЮ;,. Сорбция осуществляется при температуре, 
близкой к комнатной; регенерируют цеолиты при 300—400 °С. Реге
нерация производится либо азотом, либо очищенным газом при посте
пенном увеличении температуры, причем основная масса серы (65%) 
выделяется при 120—200 °С.

Аппараты, применяемые для сероочистки, могут быть как ради
ального, так и полочного или шахтного типа. На рис. 14.2 приведена 
схема двухступенчатой сероочистки природного газа с использова
нием полочных адсорберов.

К онверсия водяны м п аром . Равновесный состав газовой смеси оп
ределяется такими параметрами процесса, как температура и давле
ние в системе, а также соотношением реагирующих компонентов. 
Паровая конверсия, как уже указывалось, может быть описана урав
нением (V).

При атмосферном давлении и стехиометрическом соотношении ис
ходных компонентов достаточно полная конверсия метана достигает
ся при температурах около 800 °С. При увеличении расхода водяного 
пара такой же степени разложения метана можно достичь при более 
низких температурах. Применение давления существенно снижает 
полноту конверсии. Так, при давлении 3 МПа достаточно полная кон
версия наблюдается лишь при температуре около 1100 °С.
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В современных установках при давлении 2 МПа и выше при соот
ношении СН4 : Н20  = 1 : 4  остаточное содержание метана после паро
вой конверсии составляет 8— 10%. Для достижения остаточного содер
жания СН4 около 0,5% конверсию ведут в две стадии: паровая кон
версия под давлением (первая стадия) и паровоздушная конверсия 
с использованием кислорода воздуха (вторая стадия). При этом полу
чается синтез-газ стехиометрического состава и отпадает необходимость 
в разделении воздуха для получения технологического кислорода и 
азота.

Природный I— -к)
газ

Рис. 14.2. С хем а двухступ ен ч атой  очистки природного газа:
/ — газовый компрессор; 2 — сепаратор; 3 — подогреватель; 4 - 
ния; 5 — адсорбер с цинковым поглотителем

аппарат гидрирова-

К онверсия м ет а н а  кислородом . Для получения водорода конверсией 
метана кислородом необходимо провести процесс по реакции непол
ного окисления метана. Реакция протекает в две стадии:
1) СН 4+ 0 , 5 0 2 7=± СО +  2 Н 2; АН =  — 3 5 ,6 к Д ж  

С Н 4 +  2 0 2 ->  С 0 2+ 2 Н 20 ;  АН =  — 8 0 0 к Д ж

2) С Н 4+ Н 20  СО +  З Н 2; АН =  2 0 6 ,4  к Д ж  

С Н 4+ С 0 2 ^  2СО +  2 Н 2; Д Я  =  2 4 8 к Д ж

Значения констант равновесия реакций первой стадии настолько вели
ки, что эти реакции можно считать практически необратимыми. 
В связи с этим повышение концентрации кислорода в газовой смеси 
сверх стехиометрического не приводит к увеличению выхода продук
тов.

Повышение давления при конверсии кислородом, как и при кон
версии водяным паром, термодинамически нецелесообразно; чтобы при 
повышенных давлениях добиться высокой степени превращения мета
на, необходимо проводить процесс при более высоких температурах.

367



Рассмотренные процессы конверсии метана водяным паром и кис
лородом протекают с различным тепловым эффектом: реакции паро
вой конверсии эндотермические, требуют подвода теплоты; реакции 
кислородной конверсии экзотермические, причем выделяющейся теп
лоты достаточно не только для автотермического осуществления собст
венно кислородной конверсии, но и для покрытия расхода теплоты на 
эндотермические реакции паровой конверсии. Поэтому конверсию

метана целесообразно проводить со смесью 
окислителей.

П а р о ки сло р о д на я , парокислородовоздуш 
ная  и п аровоздуш ная  конверсия м ет ана . 
Автотермический процесс (без подвода теп
лоты извне) может быть осуществлен пу
тем сочетания конверсии метана в соот
ветствии с экзотермической реакцией (IV) 
и эндотермической (V). Процесс называется 
п-а р о к и с л о р о д н о й  к о н в е р 
с и е й ,  если в качестве окислителей ис
пользуют водяной пар и кислород, и п а- 
р о к и с л о р о д о в о з д у ш н о й ,  если 
в качестве окислителей используют водя
ной пар, кислород и воздух.

Как тот, так и другой процесс нашли 
применение в промышленной практике. 
При проведении парокислородной конвер
сии получают безазотистый конвертирован

ный газ, при проведении парокислородовоздушной конверсии — кон
вертированный газ, содержащий азот в таком количестве, которое 
необходимо для получения стехиометрической азотоводородной смеси 
для синтеза аммиака, т. е. 75% водорода и 25% азота.

На рис. 14.3 показано влияние давления и избытка водяного пара 
на минимальную температуру, необходимую для получения синтез-га
за стехиометрического состава с остаточным содержанием метана 0,5%. 
В интервале давлений 1—4 МПа увеличение соотношения водяного 
пара и метана в 2 раза позволяет снизить температуру конверсии на 
55—60 °С.

К а т а ли за т о р ы  конверсии  м ет ана . Скорость взаимодействия мета
на с водяным паром и диоксидом углерода без катализатора чрезвы
чайно мала. В промышленных условиях процесс ведут в присутствии 
катализаторов, которые позволяют не только значительно ускорить 
реакции конверсии, но и при соответствующем избытке окислителей 
позволяют исключить протекание реакции: СН4 — С +  2На. Ката
лизаторы отличаются друг от друга не только содержанием активного 
компонента, но также видом и содержанием других составляющих •—• 
носителей и промоторов.

Наибольшей каталитической активностью в данном процессе обла
дают никелевые катализаторы на носителе - глиноземе (А!20 3).

Давление, мп с

Рис. 14.3. Зависи м ость от 
давления м иним ально не
обходи м ой  тем пературы  при 
получении технологическо
го газа для  си нтеза  ам м иа
ка:
/ — при СН, : Н г О -1  : 2; 2 — 
при СН, : Н20 = 1  : 4
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Никелевые катализаторы процесса конверсии метана выпускают в виде 
таблетированных и экструдированных колец Рашига. Так, катализа
тор марки ГИАП-16 имеет следующий состав: 25% NiO, 57% А 1,03, 
10% СаО, 8% MgO.

Срок службы катализаторов конверсии при правильной эксплуата
ции достигает трех лет и более. Их активность снижается при дейст
вии различных каталитических ядов. Никелевые катализаторы наибо
лее чувствительны к действию сернистых соединений. Отравление про
исходит вследствие образования на поверхности катализатора сульфи
дов никеля, совершенно неактивных по отношению к реакции конвер
сии метана и его гомологов. Отравленный серой катализатор удается 
почти полностью регенерировать в определенных температурных усло
виях при подаче в реактор чистого газа. Активность зауглероженного 
катализатора можно восстановить, обрабатывая его водяным па
ром.

К онверсия  оксида углерод а . Процесс конверсии оксида углерода во
дяным паром протекает по уравнению (III). Как было показано выше, 
эта реакция частично осуществляется уже на стадии паровой конвер
сии метана, однако степень превращения оксида углерода при этом 
очень мала и в выходящем газе содержится до 11,0% СО и более. Для 
получения дополнительных количеств водорода и снижения до мини
мума концентрации оксида углерода в конвертированном газе осу
ществляют самостоятельную стадию каталитической конверсии СО во
дяным паром.

В соответствии с условиями термодинамического равновесия по
высить степень конверсии СО можно удалением диоксида углерода 
из газовой смеси, увеличением содержания водяного пара или прове
дением процесса при возможно низкой температуре. Конверсия окси
да углерода, как видно из уравнения реакции, протекает без изме
нения объема, поэтому повышение давления не вызывает смещения 
равновесия. Вместе с тем проведение процесса при повышенном дав 
лении оказывается экономически целесообразным, поскольку увеличи
вается скорость реакции, уменьшаются размеры аппаратов, полез
но используется энергия ранее сжатого природного газа.

Процесс конверсии оксида углерода с промежуточным удалением 
диоксида углерода применяется в технологических схемах производ
ства водорода в тех случаях, когда требуется получить водород с ми
нимальным количеством примеси метана.

Концентрация водяного пара в газе обычно определяется коли
чеством, дозируемым на конверсию метана и оставшимся после ее 
протекания. Соотношение пар : газ перед конверсией СО в крупных 
агрегатах производства аммиака составляет 0,4—0,5. Проведение про
цесса при низких температурах — рациональный путь повышения 
равновесной степени превращения оксида углерода, но возможный 
только при наличии высокоактивных катализаторов. Следует отме
тить, что нижний температурный предел процесса ограничен условия
ми конденсации водяного пара. В случае проведения процесса под дав
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лением 2—3 МПа этот предел составляет 180—200 °С. Снижение тем
пературы ниже точки росы вызывает конденсацию влаги на катализа
торе, что нежелательно.

Реакция конверсии СО сопровождается значительным выделением 
теплоты, что обусловило проведение процесса в две стадии при разных 
температурных режимах на каждой. На первой стадии высокой тем
пературой обеспечивается высокая скорость конверсии большого ко
личества оксида углерода; на второй стадии при пониженной темпе
ратуре достигается высокая степень конверсии оставшегося СО. Тепло
та экзотермической реакции используется для получения пара. Таким 
образом, нужная степень конверсии достигается при одновременном 
еокращении расхода пара.

Температурный режим на каждой стадии конверсии определяется 
свойствами применяемых катализаторов. На первой стадии использу
ется железохромовый катализатор, который выпускается в таблети- 
рованном и формованном видах. В промышленности широко применя
ется среднетемпературный железохромовый катализатор.

Для железохромового катализатора ядами являются сернистые 
соединения. Сероводород реагирует с Ре30 4, образуя сульфид железа 
РеБ. Органические сернистые соединения в присутствии железохромо
вого катализатора взаимодействуют с водяным паром с образованием 
сероводорода. Помимо сернистых соединений отравляющее действие 
на железохромовый катализатор оказывают соединения фосфора, бора, 
кремния, хлора.

Низкотемпературные катализаторы содержат в своем составе соеди
нения меди, цинка, алюминия, иногда хрома. Известны двух-, трех-, 
четырех- и многокомпонентные катализаторы. В качестве добавок к 
указанным выше компонентам применяются соединения магния, тита
на, палладия, марганца, кобальта и др. Содержание меди в катали
заторах колеблется от 20 до 50% (в пересчете на оксид). Наличие в 
низкотемпературных катализаторах соединений алюминия, магния, 
марганца сильно повышает их стабильность, делает более устойчивы
ми к повышению температуры.

Перед эксплуатацией низкотемпературный катализатор восста
навливают оксидом углерода или водородом. При этом формируется 
его активная поверхность. Оксид меди и другие соединения меди вос
станавливаются с образованием мелкодисперсной металлической меди, 
что, по мнению многих исследователей, и обусловливает его катали
тическую активность.

Срок службы низкотемпературных катализаторов обычно не пре
вышает двух лет. Одной из причин их дезактивации является рекрис
таллизация под действием температуры и реакционной среды. При 
конденсации влаги на катализаторе происходит снижение его меха
нической прочности и активности. Потеря механической прочности 
сопровождается разрушением катализатора и ростом гидравлического 
сопротивления реактора. Соединения серы, хлора, а также ненасы
щенные углеводороды и аммиак вызывают отравление низкотемпера
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турных катализаторов. Концентрация сероводорода не должна пре
вышать 0,5 мг/м3 исходного газа.

Технологическое оформление конверсии природного газа. В настоя
щее время в азотной промышленности используются технологические 
схемы конверсии природного газа при повышенном давлении, вклю 
чающие конверсию оксида углерода. Достоинством этих схем явл я
ется уменьшение расхода энергии на сжатие конвертированного газа, 
объем которого существенно больше объема исходных газов; при этом 
уменьшаются габариты аппаратов, коммуникаций и арматуры; 
полнее рекуперируется теплота влажных газов (так как повышается 
температура конденсации водяных паров), упрощается конструкция 
азотоводородного компрессора, что создает предпосылки для соору
жения агрегатов большой единичной мощности с использованием 
принципов энерготехнологии. Последнее позволяет снизить себестои
мость продукции и капитальные вложения и резко повысить произ
водительность труда.

Ш ирокое применение как в мировой, так и в отечественной азот
ной промышленности получил процесс двухступенчатой паровой и па
ровоздушной каталитической конверсии под давлением. На его основе 
созданы крупнотоннажные агрегаты по энерготехнологической схеме с 
глубокой рекуперацией теплоты каталитических реакций конверсии 
СН 4 и СО, метанирования и синтеза аммиака.

На рис. 14.4 приведена схема агрегата двухступенчатой конвер
сии СН4 и СО под давлением производительностью 1360 т/сут аммиа
ка.

Природный газ сжимают в компрессоре /  до давления 4,6 МПа, 
смешивают с азотоводородной смесью (авс : газ =  1 : 10) и подают в 
огневой подогреватель 2, где реакционная смесь нагревается от 130— 
140 до 370—400 ’С. Д ля обогрева используют природный или другой 
горючий газ. Д алее нагретый газ подвергают очистке от сернистых 
соединений: в реакторе 3  на алюмокобальтмолибденовом катализаторе 
проводится гидрирование сераорганических соединений до сероводо
рода, а затем в адсорбере 4  сероводород поглощается сорбентом на ос
нове оксида цинка. Обычно устанавливают два адсорбера, соединенные 
последовательно или параллельно. Один из них может отключаться 
на загрузку свежего сорбента. Содержание Н 2Б в очищенном газе не 
должно превышать 0,5 мг/м3 газа.

Очищенный газ смешивается с водяным паром в отношении 1 : 3,7 
и полученная парогазовая смесь поступает в конвекционную зону 
трубчатой печи 12. В радиационной камере печи размещены трубы, 
заполненные катализатором конверсии метана, и горелки, в которых 
сжигается природный или горючий газ. Полученные в горелках 
дымовые газы обогревают трубы с катализатором, затем теплота этих 
газов дополнительно рекуперируется в конвекционной камере, где 
размещены подогреватели парогазовой и паровоздушной смеси, пе
регреватель пара высокого давления, подогреватели питательной воды 
высокого давления и природного газа.
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Рис. 14.4. Схема агрегата двухступенчатой конверсии природного газа:
/ — компрессор природного газа; 2 — огневой подогреватель; 3 —  реактор гидрирования сернистых соединений; 4 — адсор
бер; 5 — дымосос; 6, 7, 9, 1 0 — подогреватели природного газа, питательной воды, паровоздушной и парогазовой смесей 
соответственно; 8 — пароперегреватель; 1 1 — реакционные трубы; 12 — трубчатая печь (конвертор метана первой ступе
ни); 13 —  шахтный конвертор метана второй ступени; 14, 16 — паровые котлы; 15, 17 — конверторы оксида углерода первой 
и второй ступеней; 18 — теплообменник; / ‘/ — компрессор воздуха



Парогазовая смесь нагревается в подогревателе 10 до 525 °С и з а 
тем под давлением 3,7 МПа распределяется сверху вниз по большому 
числу параллельно включенных труб, заполненных катализатором. 
Выходящая из трубчатого реактора парогазовая смесь содержит 9— 
10% СН4. При температуре 850 ЭС конвертированный газ поступает в 
конвертор метана второй ступени 13— реактор шахтного типа. В верх
нюю часть конвертора 13 компрессором 19 подается технологический 
воздух, нагретый в конвекционной зоне печи до 480—500 °С. П арога
зовая и паровоздушная смеси поступают в реактор раздельными пото
ками в соотношении, требуемом для обеспечения практически пол
ной конверсии метана и получения технологического газа с отноше
нием (СО +  Н 2) : N 2 =  3,05-^3,10. Содержание водяного пара соот
ветствует отношению пар : газ =  0,7 : 1. При температуре около 
1000 °С газ направляется в котел-утилизатор 14, вырабатывающий пар 
давлением 10,5 МПа. Здесь реакционная смесь охлаждается до 380— 
420 °С и идет в конвертор СО первой ступени 15, где на железохромо
вом катализаторе протекает конверсия основного количества оксида 
углерода водяным паром. Выходящая из реактора при температуре 
450 °С газовая смесь содержит около 3,6%  СО. В паровом котле 16, 
в котором такж е вырабатывается пар давлением 10,5 МПа, парогазо
вая смесь охлаждается до 225 °С и подается в конвертор СО второй 
ступени 17, заполненный низкотемпературным катализатором, где 
содержание СО снижается до 0,5% . Конвертированный газ на выходе 
из конвертора 17 имеет следующий состав (%) : Н 2 — 61,7; СО — 
0,5; С 0 2 — 17,4; N 2 +  Аг — 20,1; СН4 — 0,3. После охлаждения и 
дальнейшей утилизации теплоты конвертированный газ при темпера
туре окружающей среды и давлении 2,6 МПа поступает на очистку.

Двухступенчатая паровая и паровоздуш ная каталитическая кон
версия углеводородных газов и оксида углерода под давлением яв л я 
ется первой стадией энерготехнологической схемы производства 
аммиака. Теплота химических процессов стадий конверсии СН4, СО, 
метанирования и синтеза аммиака используется для нагрева воды вы
сокого давления и получения перегретого пара давлением 10,5 МПа. 
Этот пар, поступая в паровые турбины, приводит в движение компрес
соры и насосы производства аммиака, а также служи! для технологи
ческих целей.

Основным видом оборудования агрегата конверсии является труб
чатая печь. Трубчатые печи различаются подавлению , типу трубчатых 
экранов, форме топочных камер, способу обогрева, расположению ка
мер конвективного подогрева исходных потоков и т т. В промышлен
ной практике распространены следующие типы трубчатых печей: мно
горядная, террасная двухъярусная, многоярусная с внутренними пе
регородками, с панельными горелками. В современных производст
вах синтетического аммиака и метанола чаще всего применяют прямо
точные многорядные трубчатые печи с верхним пламенным обогревом. 
На рис. 14.5 показан общий вид топочной камеры многорядной пе
чи. Печь состоит из камеры радиации и камеры конвекции и соединена
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дымоходом с дымососом и дымовой трубой. Печь имеет наружный ме
таллический кожух 1. Д лина печи 26,1 м, ширина радиационной ка
меры 21,5 м, строительная высота этой камеры 18,3 м. К  камере кон
векции пристроен пусковой котел высокого давления, в котором полу
чают пар давлением 10,5 МПа. Он служит для пуска установки и, в 
случае необходимости, выработки некоторого количества пара при 
эксплуатации агрегата. В камере радиации вертикально размещены

12 рядов труб 6 (504 трубы), 
внутренний диаметр которых 
71 мм, толщина стенки
21,5 мм, каждая труба имеет 
высоту 10,75 м.

Трубы заполнены катали
затором, общий объем кото
рого составляет 20,4 м3. К а
тализатор представляет собой 
кольца с наружным диамет
ром 15 мм, внутренним диа
метром 7 мм, высотой 12 мм. 
Допустимая температура на
гревания трубы при давлении
3,7 МПа 930 °С. Трубы изго
товлены методом центробеж
ного литья. Сплав содержит
24—28 % хрома и 18—22% 
никеля. Способ присоедине
ния труб к коллекторам 2 
позволяет им свободно удли
няться в результате нагрева

ния. В верхнем своде камеры радиации между рядами реакционных 
труб для их обогрева расположены 260 инжекционных горелок фа
кельного типа 8.

В камере конвекции П-образного типа размещены четыре подогре
вателя и пароперегреватель высокого давления, обогреваемые дымовы
ми газами, которые поступают из камеры радиации по сборным дымо
ходам 4  при начальной температуре 1050 °С и покидают трубчатую 
печь при температуре 160—200 °С. Объем дымовых газов 400 тыс. м3/ч. 
В дымоходе перед камерой и в камере конвекции также имеются го
релки, обеспечивающие при необходимости дополнительный подвод 
теплоты.

Конвертор метана второй ступени (рис. 14.6) представляет собой 
вертикальный аппарат, в верхней части которого расположена сме
сительная камера 11. В нижней конусной части аппарата выложен 
свод 6, на которой укладываются шары из глинозема 5, а на них нике
левый катализатор 9 в форме колец общим объемом 38,5 м3. Внутри 
аппарат футерован жаропрочным бетоном 10, снаружи он имеет водя- 
ную рубашку 4, не допускающую опасных перегревов корпуса при

Рис. 14.5. Общий вид гопочной камеры мно
горядной трубчатой печи:
I — кожух; 2 — коллектор^ парогазовой смеси: 
3 — коллектор конвертированного газа; 4 — сбор
ные дымоходы; 5 — нижние секционные коллек
торы; 6 — реакционные трубы; 7 — газоотводящие 
трубы; 8 — горелки
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дефектах футеровки. Внутренний диаметр аппарата 3,7 м, высота его 
(с опорой) 17,4 м.

Конструкция конвертора оксида углерода радиального типа пока
зана на рис. 14.7. В радиальных реакторах катализатор располагают в 
корзинах, образованных коаксиально расположенными центральной

Конвертиро

ванный га з

Рис. 14.6. Шахтный конвертор метана (кон
вертор метана II ступени):
/ — термопары; 2 — защитный слой; 3 —  корпус; 
4 — водяная рубашка: 5 — шары из глинозема; 
6 —  свод; 7 — опора; 8 — лестница; 9 — катализа
тор; 1 0 — футеровка; 11 — смесительная камера; 
12 — верхняя площадка для обслуживания

Рис. 14.7. Радиальный конвертор 
оксида углерода, работающий 
под давлением 2,0 МПа:
1 — основные слои катализатора; 2 — 
запасные слои катализатора

трубой и наружной обечайкой, рабочие поверхности которых перфо
рированы и покрыты сеткой со стороны катализатора. Между корпу
сом реактора и наружной обечайкой катализаторной корзины обра
зуется кольцевой канал, по которому отводят продукты реакции или 
вводят сырье.

Таким образом, в радиальном реакторе имеет место сложное 
движение потока одновременно в осевом направлении (по кольцевому 
каналу и центральной трубе) и в радиальном (через слой катализатора).

Возду*

Газ
трудчатой

печи

газ

5

6

Конверти
рованный

&  г
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Отходящие газы крупных агрегатов производства аммиака образу
ются в результате сжигания природного газа в огневом подогревате
ле сероочистки и в трубчатой печи паровой конверсии. Эти газы 
содержат в своем составе оксиды азота, содержание которых в зна
чительной степени зависит от соотношения воздуха и природного га
за, а также от объема добавляемых к природному газу танковых и про
дувочных газов, содержащих аммиак, в определенных условиях превра
щающийся в оксиды азота. Объем дымовых газов составляет около

375 тыс. м3/ч, в них содержится 
0,01—0,05% оксидов азота. Д о
пустимая концентрация оксидов 
азота в выбрасываемых газах на 
сегодня составляет 0,005% .

Д ля очистки отходящих га
зов аммиачного производства ис
пользуют метод каталитического 
восстановления при умеренных 
температурах. В качестве вос
становителя применяется ам
миак, с помощью которого 
происходит восстановление ок
сидов азота до элементного азо
та по следующим реакциям:
6 МО — 4ЫН3 =  5М2+ 6 Н 20  
6Ш 2 + 8 Ш 3=7М2-!- 12Н.0

Восстановление проводят при избыточном содержании аммиака по срав
нению со стехиометрическим для обеспечения высоких степеней пре
вращения оксидов. Д ля  процесса очистки используют алюмова- 
надиевый и алюмомарганцевованадиевый катализаторы, срок службы 
которых около 5 лет. Необходимо достаточно точно регулировать тем
пературу процесса (180—320 °С), так как при низких температурах 
возможно образование и отложение нитрит-нитрата аммония, при 
высоких температурах будет происходить окисление аммиака до- 
оксидов азота.

Схема очистки отходящих газов производства аммиака представле
на на рис. 14.8. Газы для очистки отбирают из определенной зоны 
дымовой трубы 1 при температуре около 200 °С, для чего в ней уста
новлена сплошная перегородка 2, и направляют в смеситель аммиака 
с дымовыми газами 3. Аммиак дозируется в газы из блока подготовки 
■5, состоящего из испарителя аммиака и аппарата для его очистки от 
масла и катализаторной пыли. Основным аппаратом в схеме является 
каталитический реактор, который должен обладать высокой пропуск
ной способностью и низким гидравлическим сопротивлением. Н аиболь
шее применение нашли радиальные реакторы.

§ 3. Очистка отходящих газов от оксидов азота

Рис. 14.8. Схема очистки дымовых газов 
от оксидов азота:
I — дымовая труба; 2 — перегородка; 3 — сме
ситель аммиака с дымовыми газами; 4 — к а 
талитический реактор: о — блок дозирования 
аммиака
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Расход аммиака на очистку 1000 м3 газа при содержании оксидов 
азота 0,1% составляет 0,85—0,9 кг. Степень восстановления оксидов 
азота достигает 98%.

§ 4. Очистка конвертированного газа 
от оксидов углерода

Д л я  удаления из азотоводородной смеси оксидов углерода применяют 
абсорбционные, адсорбционные и каталитические методы очистки.

Очистка от диоксида углерода. Способ очистки от С 0 2 определяет
ся технологической схемой производства. Сначала широкое распростра
нение получила водная очистка под давлением. Основной ее недоста
ток — большой расход электроэнергии вследствие низкой раствори
мости СО., в воде. Как правило, после водной промывки требуется 
доочистка газа другими способами, например раствором щелочи.

В настоящее время наиболее широко применяют процессы очистки 
от С 0 2 растворами моноэтаноламина (МЭА) и поташа (К 2С 0 3). Эти 
хемосорбенты обладают высокой емкостью и селективностью. Их не
достаток — большой расход теплоты на 1 м3 очищаемого газа при 
высокой концентрации диоксида углерода в исходной смеси.

В связи с этим на некоторых установках для очистки газов с вы
соким содержанием С 0 .2 используют органические растворители: про- 
пиленкарбонат («флюор-процесс»), N -метилпирролидон («нуризол»), 
диметиловый эфир («селексол»), захоложенный метанол («ректизол»).

В последние годы разработаны и внедрены процессы очистки раст
ворами алканоламинов в органических растворителях (с целью по
вышения концентрации активного компонента в растворе). Нашли при
менение процесс «амизол» (раствор диэтаноламина и моноэтанолами
на в метаноле), процесс «сульфинол» (раствор алканоламина в сульфо- 
лане) и др.

Во всех перечисленных методах очистки, за исключением абсорб
ции раствором NaOH, в качестве побочного продукта получают диок
сид углерода, который находит широкое использование, например, в 
производстве карбамида.

В промышленности СССР наибольшее распространение получили 
процессы очистки от С 0 2 растворами моноэтаноламина и горячими 
активированными растворами поташа.

М оноэт аноламиновая очистка от диоксида углерода. Этот способ- 
очистки основан на том, что водные растворы моноэтаноламина обра
зуют с диоксидом углерода карбонаты и гидрокарбонаты, которые при 
температурах выше 100 °С диссоциируют, выделяя диоксид углерода. 
Процесс может быть описан следующими реакциями:

2 R \ ! Н<> H.jO-fCO, (RNH3)2C03 (VII)
(RNH3)2C0j4-H20 -  СОг 2RNH3HC03 (VIII)

где R — О НСН 2СН 2— .
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Как следует из реакций, 1 моль амина связывает 1 моль диоксида- 
углерода. Практически степень карбонизации неочищенного раствора 
моноэтаноламина при атмосферном давлении оставляет 0,4— 0,5, а при 
давлении 2,5—3,0 МПа — 0,6—0,75.

Д ля очистки от С 0 2, как правило, применяют 20%-ный раствор 
моноэтаноламина. Растворы более высокой концентрации применять 
нецелесообразно по следующим причинам: резко усиливается корро
зия оборудования, возрастают потери растворителя, увеличивается 
вязкость раствора, что ухудшает смачивание насадки и снижает ко
эффициент абсорбции.

Растворы моноэтананоламина обладают высокой поглотительной 
способностью даж е при малых парциальных давлениях СО., в исход
ном газе, следовательно, способ пригоден для очистки газов и при ат
мосферном давлении.

Выше указывалось, что при температурах выше 100 °С реакции 
(VII) и (VIII) идут справа налево с выделением диоксида углерода. 
На этом основана регенерация моноэтаноламиновых растворов. Для 
проведения процесса регенерации необходимо подвести теплоту в ко
личестве, которое можно определить из уравнения теплового баланса 
регенерации:

Со =  Фн~ЬС?дес — Р п а р  —

где <2 Р — теплота регенерации раствора; (?„ — теплота нагрева раст
вора до температуры регенерации; <Здес — теплота десорбции С 0 2, от
гоняемого из раствора; <3 Пар — теплота парообразования (испарения 
воды) при отгонке С 0 2; (?п — теплопотери в окружающую среду.

Следует отметить, что при моноэтаноламиновой очистке основные 
энергетические затраты связаны с расходом теплоты на регенерацию 
абсорбента. С целью сокращения этого расхода и удешевления стои
мости очистки в промышленных условиях стремятся возможно полнее 
рекуперировать теплоту горячего регенерированного раствора, С 0 2 
и водяного пара. Тепловые потери в окружающую среду снижают пу
тем теплоизоляции горячей аппаратуры и коммуникаций.

Основными технологическими параметрами моноэтаноламиновой 
очистки являются давление абсорбции и регенерации, температура, 
концентрация раствора, степень карбонизации. Выбору этих парамет
ров при производстве аммиака уделяется большое внимание, так 
как они определяют надежность и экономичность процесса.

Особенности технологической схемы очистки зависят в значи
тельной мере от общей схемы производства. В производствах аммиа
ка и водорода с низкотемпературной конверсией СО очистка от С 0 2 
производится под давлением 1,0—3,0 МПа до остаточного содержания 
диоксида углерода 0,01—0,1% с последующей тонкой очисткой от СО 
и С 0 2 метанированием.

В технологических схемах парокислородной каталитической кон
версии при атмосферном давлении с последующей промывкой газа 
жидким азотом необходима предварительная тонкая очистка от диок
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сида углерода. В этом случае применяют двухстадийную моноэтанола- 
миновую очистку. Н а первой стадии под давлением, близком к атмо
сферному, конвертированный газ очищают от С 0 2 до его содержания 
3—5% , на второй стадии под давлением 2,8 МПа ведут тонкую очист
ку до остаточного содержания С 0 2 0 ,004% .

При конверсии под давлением с промывкой газа жидким азотом 
такж е применяют двухстадийную очистку, но при одинаковом давле
нии газа на обеих стадиях.

Рис. 14.9. Схема моноэтаноламиновой очистки от С 02:
/ — абсорбер; 2 — воздушный холодильник; 3 — насос; 4 — теплообмен
ник; 5 — регенератор: 6 — кипятильник; 7 — смоловыделитель; 8 —  
дроссель; /  — конвертированный газ; / /  — очищенный газ; / / / — глубо- 
корегенерированный раствор; I V  —  груборегенерированный раствор:
V — насыщенный раствор; V I — диоксид углерода; VI I  — теплоноси
тель; VI I I  — пар; I X  — кубовый остаток

В современных технологических линиях мощностью 1360 т аммиа
ка в сутки моноэтаноламиновая очистка ведется по схеме с разделен
ными потоками поглотительного раствора. Т акая схема показана на 
рис. 14.9.

Конвертированный газ под давлением 2,8 МПа при температуре
25—40 °С поступает в абсорбер 1, оборудованный ситчатыми тарелка
ми с высоким барботажным слоем. Абсорбер состоит из двух секций. 
В нижней секции проводится очистка газа до 5—7% С 0 2 грубореге- 
нерированным раствором. В верхней секции абсорбера осуществляется 
тонкая очистка газа глубокорегенерированным раствором, который, 
насытившись диоксидом углерода в верхней секции, смешивается с по
током груборегенерированного раствора и поступает на орошение 
нижней секции. Степень карбонизации насыщенного раствора на вы
ходе из абсорбера составляет 0,65 моль С 0 2/моль амина. Этот раствор
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разветвляется на три потока: первый (около 1 0 %) направляется на 
одну из верхних тарелок регенератора 5 (холодный байпас); второй по
ток (около 45%) нагревается до 90—95 СС в теплообменнике 4 и пода
ется в среднюю часть регенератора; третий поток, равный второму, 
дополнительно нагревается до 104— 107 °С и поступает в регенератор 
ниже второго потока (на 18-ю тарелку). В верхней части регенератора 
происходит грубая регенерация раствора до содержания диоксида 
углерода 0,3—0,35 моль/моль амина. Затем раствор делится на два 
приблизительно равных потока: один поток поступает в межтрубное 
пространство теплообменника 4 , где охлаждается до 70 СС, и далее 
насосом 3  прокачивается через воздушный холодильник 2  и поступает 
при температуре 40 °С на орошение нижней секции абсорбера; второй 
поток через переливные трубы внутри регенератора поступает в ниж 
нюю секцию, в которой продолжается процесс регенерации раствора

Окончательная десорбция С 0 2 из раствора происходит в кипятиль
нике 6, обогреваемом обычно конвертированным газом. Глубоко- 
регенерированный раствор охлаждается до 70 °С в теплообменнике 4 
и насосом 3 подается в воздушный холодильник 2, где охлаждается до 
40 °С. Охлажденный раствор поступает на орошение верхней секции 
абсорбера.

Парогазовая смесь выходит из регенератора при температуре 75— 
85 °С под давлением 0,17 МПа и охлаждается в воздушном холодильни
ке, где конденсируются водяные пары, отделяемые в сепараторе, из 
которого выводят охлажденный диоксид углерода.

Из нижней части регенератора непрерывно выводится 0,5— 1% цир
кулирующего раствора, который направляют в специальный аппа
р а т — смоловыделитель 7, где при постепенном повышении темпера
туры до 145 °С в присутствии острого пара производится отгонка мо- 
ноэтаноламина от образовавшихся в процессе работы высокомолеку
лярных смолистых веществ. Пары моноэтаноламина и воды из смоло- 
выделителя поступают в куб регенератора.

Разгонка раствора моноэтаноламина, которая предусматривается 
во всех современных установках, является главным средством сни
жения потерь амина, предотвращения вспенивания и снижения кор
розии. Основное преимущество моноэтаноламиновой очистки — воз
можность осуществления тонкой очистки и использования аппарату
ры с относительно небольшими габаритами.

Очистка горячими акт ивированными растворами поташа. В ос
нове метода лежит обратимая реакция:

К2С 0 3 +  С 0 2+ Н 20  2 К Н С 0 3 4

Процесс ведут при повышенных температурах, так как при этом 
возрастает растворимость поташа в воде и увеличивается скорость 
хемосорбции.

Было показано, что скорость поглощения С 0 2 горячим раствором 
поташа существенно возрастает при введении в него некоторых до
бавок. Применявшиеся ранее в качестве добавок соединения мы
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шьяка (III) в настоящее время не используются вследствие их ток
сичности. Ш ирокое распространение получила очистка горячим раст
вором поташа с добавкой диэтаноламина (ДЭА). Наиболее эффекти
вен водный раствор, содержащий 25—28% К 2С 0 3 и 1,5—2% ДЭА. 
Д ля уменьшения коррозии в раствор добавляют оксид ванадия, со
держание которого составляет доли процента.

Рис. 14.10. Схема очистки от С 02 горючим раствором поташа:
1 — абсорбер; 2 — сепаратор; 3 —  воздушный холодильник; 4 —  регенера 
тор; 5 — кипятильник; 6 — фильтр; 7 — теплообменник: 8 — насос; 9 — 
гидравлическая турбина; 1 — конвертированный газ; I I — очищенный 
от С 02 газ; / / / — глубокорегенерированный раствор; / V —  грубореге- 
нерированный раствор; V — насыщенный раствор; V I — диоксид угле
рода; V II —  теплоноситель

Технологическая схема очистки показана на рис. 14,10. Это упро
щенный вариант двухпоточной схемы, применяемой в агрегатах син
теза аммиака мощностью 1360 т/сут.

Конвертированный газ I ,  содержащий 17— 18% С 0 2 под давлением
2,8 МПа и при температуре около 80 °С поступает в нижнюю часть 
абсорбера / ,  орошаемую груборегенерированным раствором I V  и раст
вором, прошедшим верхнюю секцию абсорбера. В нижней секции газ 
очищается до 1,7— 2 % С 0 2 и направляется в верхнюю секцию, оро
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шаемую глубокорегенерированным раствором 111. Здесь газ очища
ется до конечного содержания диоксида углерода не выше 0,1% - Ос
вобожденный от С 0 2 газ проходит сепаратор 2, где частицы раствора, 
увлеченные газовым потоком, сепарируются и возвращаются в цикл 
раствора, а газ направляется на метанирование.

Десорбция СО., из раствора происходит при снижении давления в 
гидравлической турбине 9 с 2,8 до 0,65 МПа и при кипячении. Гру- 
борегенерированный раствор после верхней секции регенератора (80%) 
отбирается и подается в нижнюю секцию абсорбера. Остальные 20% 
раствора регенерируются в нижней секции регенератора и в кипятиль
нике 5. Давление в кубе регенератора составляет 0,17 МПа. Глубоко- 
регенерированный раствор I I I  охлаждается в теплообменнике 7 и в 
воздушном холодильнике 3  и подается в верхнюю часть абсорбера. 
Около 2% от общего потока раствора проходит непрерывную фильт
рацию на активном угле в фильтре 6.

Диоксид углерода в смеси с водяным паром при температуре 
~ 1 0 2  °С выходит из регенератора, охлаждается, отделяется в сепа
раторе 2 от брызг растворителя и либо используется в производстве, 
либо выбрасывается в атмосферу.

Очистка газа от оксида углерода. После удаления диоксида угле
рода конвертированный газ поступает на очистку от СО. Ранее для 
очистки от оксида углерода широко применялась абсорбция медно
аммиачными растворами. Этот способ очистки отличается невысокой 
интенсивностью и сложностью поддержания технологического режима. 
В современных агрегатах получила распространение промывка газа 
жидким азотом. В этом процессе одновременно с оксидом углерода 
жидкий азот растворяет метан и аргон, в результате получается азото
водородная смесь, тщательно очищенная от каталитических ядов и 
инертов. Содержание оксида углерода в такой смеси не превышает 
20 см3/м3.

На рис. 14.11 приведена упрощенная схема агрегата промывки га
за жидким азотом. Конвертированный газ охлаждается в предамми- 
ачном теплообменнике потоком азотированной смеси; сконденсиро
вавшаяся при этом влага отделяется в сепараторе 2. Дальнейшее ох
лаждение газа осуществляется в аммиачном холодильнике 3  за счет 
испарения в трубном пространстве аммиака, затем в теплообменнике 
4 до — 186 °С потоком холодной азотоводородной смеси. Далее газ про
ходит испаритель 5, где охлаждается до — 192 °С фракцией оксида 
углерода. При этом из конвертированного газа конденсируются СО, 
СН4 и Аг. Затем газ поступает в промывную колонну 6, орошаемую 
сверху чистым жидким азотом. Колонна снабжена большим числом 
тарелок. Здесь происходит окончательное освобождение газа от СО, 
СН 4 и Аг, которые растворяются в жидком азоте.

Очищенная азотоводородная смесь при —-190...— 193 °С по выходе 
из промывной колонны поступает в теплообменники 4 я 1 для охлаж 
дения конвертированного газа и затем при 20—30 °С идет на синтез 
аммиака.
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Чистый газообразный азот, сжатый до 19,6 МПа, охлаждается 
фракцией оксида углерода в теплообменнике 9 , а затем в аммиачном 
холодильнике 8 до —45 °С. Пройдя влагоотделитель, осушитель и 
фильтр (на схеме не показаны), азот высокого давления охлаждается 
до — 184 °С фракцией СО в теплообменнике 7, дросселируется до 
давления 2,6 МПа, дополнительно охлаждается при этом, проходит 
змеевик испарителя 5, полностью сжижается и поступает на орошение 
колонны 6.

Ж идкая фракция СО, выходящая из нижней части промывной кот 
лонны 6, дросселируется до 0,05 МПа и присоединяется к основному

Рис. 14.П. Схема агрегата промывки синтез-газа жидким азотом:
I. 4, 7, 9 — теплообменники; 2 — сепаратор; 3, 8 — аммиачные холодильники; 5 — испаритель; 
6 — промывная колонна

потоку фракции СО, выходящей из испарителя 5. Затем холод этой 
фракции рекуперируется в теплообменниках 7 и 9.

Метанирование. Тонкую очистку азотоводородной смеси от СО и 
С 0 2 на современных установках синтеза ведут каталитическим гидри
рованием этих соединений до метана в агрегате метанирования. 
Процесс основан на следующих реакциях:

С О + З Н 2 СН4+  н20; ДЯ =  — 206 ,4к Д ж  
СО.г +  4Н2 СН4 +  2Н 20 ; АН =  — 165,4кД ж  
0 ,5 0 2 +  Н2 Н20 ;  А Н = — 241 .6к Д ж

Гидрирование осуществляют на катализаторе при 250—350 °С. 
В этих условиях реакции практически необратимы и идут до конца 
с выделением большого количества теплоты. В качестве катализатора 
метанирования применяют предварительно восстановленный никель- 
алюминиевый катализатор. Катализатор выпускают в виде таблеток 
размером от 4—5 до 8— 10  мм.
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На рис. 14.12 приведена схема процесса каталитического гидри
рования (метанирования). Газ под давлением 2,7—2,8 МПа нагрева
ется в теплообменниках 1 и 2 до 300 °С парогазовой смесью и пода
ется сверху в реактор метанирования 3. Это вертикальный цилиндри
ческий сосуд диаметром 3,8 м и высотой 7,6 м, в котором размещают 
до 40 м3 катализатора. Очищенная азотоводородная смесь нагрева
ется за счет теплоты реакции гидрирования до 350 °С, отдает 
свою теплоту, проходя последовательно подогреватель воды высокого 
давления 4, подогреватель воды низкого давления 5 и воздушный 
холодильник 6. Затем газовую смесь направляют во влагоотделитель

Рис. 14.12. Схема установки каталитического гидрирования:
1, 2 — теплообменники; 3 — метанатор; 4, 5 — подогреватели воды; 6 —  воздушный холодиль
ник; 7 — влагоотделитель

7 для удаления воды, сконденсировавшейся при охлаждении. При 
температуре 35 °С азотоводородная смесь поступает на сжатие в ком
прессор высокого давления и далее на синтез аммиака.

Процесс метанирования отличается простотой, легкостью управле
ния, хорошо сочетается с энерготехнологической схемой синтеза аммиа
ка.

§ 5. Синтез аммиака

Аммиак — ключевой продукт различных азотсодержащих веществ, 
применяемых в промышленности и сельском хозяйстве. Д . Н. П ря
нишников назвал аммиак «альфой и омегой» в обмене азотистых веществ 
у растений.

На схеме показаны основные области применения аммиака.
Состав аммиака был установлен К. Бертолле в 1784 г. Аммиак 

ЫНз — основание, умеренно сильный восстановительный агент и 
эффективный комплексообразователь по отношению к катионам, обла
дающим вакантными связывающими орбиталями.
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Минеральные удобрения

Физико-химические основы процесса. Синтез аммиака из элемен
тов осуществляется по уравнению реакции

М2 +  З Н 2 2 М Н 3; Д Я < 0

Реакция обратимая, экзотермическая, характеризуется большим отри
цательным энтальпийным эффектом (А Я 298 =  —91,96 кДж/моль) и 
при высоких температурах становится еще более экзотермической 
(А# 723 =  — 112,86 кДж/моль). Согласно принципу Ле Ш ателье при 
нагревании равновесие смещается влево, в сторону уменьшения выхо
да аммиака. Изменение энтропии в данном случае тоже отрицательно 
1Д529я =  — 198,13 кДж/(моль ■ К)1 и не благоприятствует протека
нию реакции. При отрицательном значении Д5 повышение темпера
туры уменьшает вероятность протекания реакции, так как А5  опреде
ляет характер зависимости АС? от температуры согласно уравнению

/  <ЭДО \ . „ ДО— ДН

Г а Н , - _ “ “ ~ — ■ <м "

Реакция синтеза аммиака протекает с уменьшением объема. Со
гласно уравнению реакции 4 моль исходных газообразных реагентов 
образуют 2 моль газообразного продукта. Основываясь на принципе 
Л е Шателье, можно сделать вывод о том, что в условиях равновесия 
содержание аммиака в смеси будет больше при высоком давлении, 
чем при низком.
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Использование константы равновесия позволяет количественно 
оценить степень предсказываемых изменений. Д ля реакции синтеза 
константа равновесия

к ’ - - £ $ гР к г.е Р  Н ,,е

рассчитана по равновесным данным, определенным эксперименталь
но. Зависимость константы равновесия от температуры и давления 
показана в табл. 14.2.

Т а б л и ц а  14.2. Константа равновесия реакции синтеза аммиака 
при различных температурах и давлениях

Константа равновесия при давлении. МПа
тура, "С 1 5 10 30 60 100

200 0,64880 0.69780 0.73680 0,91200 2,49300 10,35000
300 0,06238 0,06654 0.06966 0,08667 0,17330 0,51340
400 0,01282 0.01310 0,01379 0,01717 0,02761 0,06035
500 0.00378 0.00384 0,00409 0,00501 0,00646 0,00978
600 0,00152 0.00146 0,00153 0,00190 0,00200 0,00206
700 0,00071 0,00066 0,00070 0,00087 0,00085 0,00052

Зная числовые значения константы равновесия, можно вычислить 
равновесную концентрацию аммиака при любых температурах и дав
лениях. Обознавив через х е молярную долю аммиака в равновесной 
смеси, согласно уравнению реакции будем иметь в момент равновесия 
{1 — хе) моль N 2, (3 — 3*е) моль Н 2 и 2хе моль ЫН3. Всего в равновес
ной смеси будет находиться

1 — х (1 — ]— 3 — Зх^ —I- 2 4 — 2л'е моль.

Парциальные давления отдельных компонентов смеси будут равны:

1-—Хр 3— Зхе 2хе
Р^ =  4 - 2 7е ~ Р; Рн' =  4— 2хе Р’ Рынз =  4 — 2хе Р

где р  — общее давление равновесной смеси.
После подстановки значений парциальных давлений в уравнение 

{14.2) получим

________ 2хе р-21/2 (2 —  хе) 1/2 23/2 (2— хе) 3/2________

К Р ~  2 (2 —хе) (1-ДГе) , / 2 р1/2-33/ 2 (1 — хе)3/2 р3' 2 "

( 1 4 . 3 )
4 ( 2 —  х е ) х,

З3 ' 2 (1
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Решив уравнение (14.3) относительно хе, получим расчетное уравнение 
для определения равновесной концентрации аммиака при различных 
температурах и давлениях:

И так, качественная и количественная оценки условий термодина
мического равновесия позволяют сделать вывод, что максимального 
выхода аммиака можно достичь, проводя процесс при высоком давле
нии и низких температурах. Однако даже при очень высоких темпе
ратурах (выше 1000 °С) процесс синтеза в гомогенной газовой фазе 
практически неосуществим.

Синтез аммиака протекает с заметной скоростью только в присут
ствии катализатора, причем катализаторами данной реакции служат 
твердые вещества. Гетерогенно-каталитический процесс синтеза ам
миака имеет сложный механизм, который может быть описан следую
щими стадиями:

1 ) диффузия молекул азота и водорода к поверхности катализа
тора;

2 ) хемосорбция молекул реагентов (адсорбатов) на поверхности 
катализатора;

3) поверхностная химическая реакция с образованием неустойчи
вых промежуточных комплексов и взаимодействие между ними;

4) десорбция продукта;
5) диффузия продукта реакции (аммиака) от поверхности катали

затора в газовую фазу.
Исследование кинетики и механизма реакции синтеза позволило 

сделать вывод о том, что лимитирующей стадией процесса является 
хемосорбция азота. Этот вывод дает возможность описать механизм 
синтеза аммиака сокращенной схемой:
N2-1- г  г.ч,

— зн2 ^  гхНз +  г 
мг+ з н 2 2ЫН3

где Z  — свободный центр поверхности катализатора; — хемосор- 
бированная частица (адсорбат).

Скорость обратимой реакции получения аммиака из элементов на 
большинстве известных катализаторов описывается уравнением Тем
кина — Пыжева:

где и £ 2— константы скоростей образования и разложения аммиа
ка; ры2, р н 2< Рння — парциальные давления азота, водорода, аммиа
ка; а  — постоянная, удовлетворяющая неравенству О <СГ ос <С 1 и х а 
рактеризующая степень покрытия поверхности катализатора азотом.

(14 .4>
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При проведении процесса при атмосферном давлении величина а  
для промышленных катализаторов в интервале температур 400— 
500 °С равна 0,5.

Скорость реакции синтеза аммиака зависит от температуры, давле
ния и состава реакционной смеси. Оптимальными считают такие зна
чения указанных параметров, при которых скорость процесса макси
мальна. Чтобы определить оптимальную температуру синтеза Т т, 
надо продифференцировать по температуре кинетическое уравнение
(14.5), приравнять полученное выражение нулю и найти Т т. Выполнив 
эти действия, получим формулу 

Л#
Г т =  ------------ 7— р  I------ - •  (14 .6)

#20 ^2
Я 1п ------------— :—

£ ]  Р ы 2 Р н 2

Из формулы (14.6) следует, что с увеличением содержания в цир
куляционном газе аммиака и уменьшением содержания азотоводород
ной смеси оптимальная температура падает.

Из уравнения Темкина — Пыжева видно, что скорость прямой 
реакции синтеза пропорциональна р 1-5, а скорость обратной реакции 
пропорциональна р 0-5. Отсюда очевидно, что с ростом давления наблю
даемая скорость процесса увеличивается.

И термодинамические, и кинетические факторы свидетельствуют в 
пользу проведения процесса при высоких давлениях (увеличивается 
равновесный выход, повышается скорость синтеза). Конденсация 
аммиака также улучшается при высоком давлении. Вместе с тем повы
шение давления увеличивает расход электроэнергии на компресссию, 
повышает требования к машинам и аппаратам. При пониженных дав
лениях упрощается аппаратурное оформление процесса, снижается 
расход энергии, но при этом растут габариты аппаратов, увеличивают
ся энергозатраты на циркуляцию газа и выделение аммиака, повыша
ются требования к чистоте синтез-газа.

Д ля  определения оптимального давления синтеза была исполь
зована комплексная математическая модель агрегата синтеза аммиака. 
В качестве критерия оптимизации в ней приняты приведенные затра
ты:

3 = С + Е К / П ,  (14 . 7)

где 3  — приведенные затраты, руб/т; С — себестоимость аммиака- 
руб./т; К — капитальные затраты, руб.; Е — нормативный коэффи
циент эффективности, год“ 1; П  — производительность агрегата по 
аммиаку, т/год.

Результаты расчетов представлены на рис. 14.13. Расчеты показа
ли, что приведенные удельные энергоматериальные и капитальные 
затраты с повышением давления уменьшаются. На основании прове
денного анализа определено, что для современных схем наиболее 
эффективным является давление ~ 3 0  МПа.
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Поскольку присутствие инертных 3, руд /т ак, 
примесей в реакционной смеси равно
сильно снижению общего давления, то 
с увеличением содержания метана, ар
гона и гелия в смеси скорость реакции 
синтеза уменьшается.

Анализируя кинетическое уравнение
(14.5), видим, что скорость прямой реак
ции обратно пропорциональна пар
циальному давлению аммиака, а для об
ратной реакции характерна прямая про
порциональность. Таким образом, с по
вышением содержания аммиака общая 
скорость реакции падает. Увеличение 
объемной скорости смеси приводит к 
уменьшению прироста содержания ам
миака и, тем самым к увеличению средней скорости и повышению 
производительности процесса.

На рис. 14.14, а—в, приведены зависимости содержания аммиака 
в азотоводородной смеси стехиометрического состава от температуры, 
давления и объемной скорости для промышленного катализатора СА-1.

Реакция синтеза аммиака обратима, поэтому полного превращения 
азота и водорода в аммиак за время их однократного прохождения 
через аппарат не происходит. Условия равновесия процесса и кине
тические закономерности его протекания на железных катализато
рах обусловливают возможность превращения в аммиак только 
20—40% исходной реакционной смеси. Д л я  более полного использо
вания реагентов необходима их многократная циркуляция через ко
лонну синтеза. Все современные схемы синтеза аммиака являются цир

Рис. 14.13. Зависимость от 
давления приведенных (1), ка 
питальных (2) и удельных 
энергоматериальных (-5) затрат 
на стадиях компрессии, синте
за и конденсации аммиака

¡по объему)

Линия равновесной 
\  концентрации 
' аммиака 

у Пиния оптимальна 
- ^содержания 

.аммиака

% Iпо объему)

500 Ь,°С Ш  500 °С
5

Рис. 14.14 Зависимость содержания аммиака от температуры:
а —  при разных объемных скоростях (р = 30 МПа); 6  — при разных давлениях (объемная 
скорость 30000 ч - 1); в ■ от давления при разных температурах (объемная скорость 
30 000 ч - ' )
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куляционными, предусматривающими выделение аммиака и возвра
щение непрореагировавшей азотоводородной смеси в цикл синтеза.

Чтобы выделить аммиак, азотоводородную смесь вместе с аммиа
ком охлаждают до температуры сжижения аммиака. Достичь полной 
конденсации аммиака не удается; небольшая часть его остается в азо
товодородной смеси. Концентрация аммиака (объемныедоли,%) вазо - 
товодородной смеси, содержащей инертные газы, в состоянии насыще
ния при давлении 30 МПа и различных температурах приведена ниже:

С ...............—20 — 10 0 5 10 15 20 25

сМНз' % 1 ■ >.5 2,15 3,2 4,0 4,75 5,5 6,2 7,3

Приведенные данные показывают, что при давлении 30 МПа газ 
необходимо охлаждать до —5 — 0 °С. Д ля этого помимо водяного или 
воздушного охлаждения азотоводородную смесь охлаждают кипящим 
жидким аммиаком. В системах, работающих при более высоком давле
нии (например, 60— 100 МПа), для выделения аммиака из азотоводо
родной смеси можно ограничиться воздушным или водяным охлажде
нием. Непрореагировавшая азотоводородная смесь с остаточным 
аммиаком вновь возвращается на синтез аммиака.

Катализаторы синтеза аммиака. Высокую каталитическую актив
ность в процессе синтеза аммиака проявляют металлы VI, VII и V III 
групп периодической системы. Наибольшей активностью обладают 
Fe, Ru, Re, Os. В промышленности нашли применение железные ка
тализаторы, получаемые сплавлением оксидов железа с активаторами 
(промоторами) и последующим восстановлением оксидов железа. 
В качестве активаторов применяют оксиды кислотного и амфотерного 
характера — А120 3, S i0 2, T i0 2 и др., а также оксиды щелочных и ще
лочно-земельных металлов — К 20 , N a20 , CaO, MgO и др.

Процесс восстановления катализатора можно описать суммарным 
уравнением

Fe30 4-f4 H 2 3Fe-r 4H20 ; A /f > 0

Катализаторы синтеза аммиака необратимо отравляются сернис
тыми соединениями и хлором. Их концентрация в газе в сумме не долж
на превышать 5 • 10~5 %.

Кислородсодержащие соединения (Н 20 ,  СО, СО,) и кислород, при
сутствующие в азотоводородной смеси, являются сильными каталити
ческими ядами, снижающими активность катализатора обратимо. 
Их отравляющее действие пропорционально содержанию в них кисло
рода. Если в составе свежего газа имеются кислородсодержащие при
меси или масло, газ следует вводить в цикл перед вторичной конден
сацией для удаления вредных соединений конденсирующимся NH3.

Технологическое оформление процесса синтеза аммиака. Агрегаты 
синтеза аммиака в зависимости от применяемого давления можно раз
делить на три группы: низкого давления (10,0— 16,0 МПа); высокого 
давления (80,0— 100,0 МПа); среднего давления (20,0— 50,0 МПа).
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Раньше на установках низкого давления процесс осуществляли под 
давлением 10,0 МПа и при низкой температуре (400 °С). Благодаря 
применению активного катализатора, состоящего из комплексной соли, 
содержащей цианид железа, получали 8— 13% аммиака. В настоящее 
время схемы синтеза под низким давлением связывают с перспективой 
снижения энергозатрат, так как одной из главных статей расхода в 
производстве аммиака является компрессия технологического газа и 
его рециркуляция. В ряде новых схем синтеза аммиака предусматрива
ется вести при том же давлении, что и получение технологического га
за (ниже 10 МПа).

Установки высокого давления имели широкое распространение в 
30—40-е годы. Процесс вели под давлением 90— 100 МПа, что позво
ляло получать высокую степень превращения азотоводородной смеси в 
аммиак (40%). В настоящее время системы высокого давления не 
строятся.

В мировой азотной промышленности наибольшее распространение 
получили установки среднего давления. В СССР эксплуатируются 
системы, работающие под давлением 30—36 МПа, а также несколько 
агрегатов под давлением 45 МПа; строящиеся системы рассчитаны 
преимущественно на давление 32 МПа.

В современных агрегатах синтеза аммиака большой единичной мощ
ности процесс ведут на плавленых железных катализаторах при тем
пературах 420—500 °С, давлении 25—32 МПа, объемной скорости 
15—25 тыс. ч-1. Съем аммиака с 1 м3 катализатора составляет 20— 
40 т/сут.

На рис. 14.15 приведена принципиальная технологическая схема 
синтеза аммиака в агрегате мощности 1360 т/сут на отечественном обо
рудовании.

Свежая азотоводородная смесь после очистки метанированием сжи
мается в центробежном компрессоре до давления 32 МПа и после ох
лаждения в воздушном холодильнике (на схеме не показан) поступает 
в нижнюю часть конденсационной колонны 8 для очистки от остаточных 
примесей С 02, Н20  и следов масла. Свежий газ барботирует через 
слой сконденсировавшегося жидкого аммиака, освобождается при 
этом от водяных паров и следов С 02 и масла, насыщается аммиаком 
до 3—5% и смешивается с циркуляционным газом. Полученная смесь 
проходит по трубкам теплообменника конденсационной колонны и 
направляется в межтрубное пространство выносного теплообменника 
4, где нагревается до 185— 195 °С за счет теплоты газа, выходящего из 
колонны синтеза. Затем циркуляционный газ поступает в колонну син
теза 2.

В колонне синтеза газ проходит снизу вверх по кольцевой щели 
между корпусом колонны и кожухом насадки и поступает в межтрубное 
пространство внутреннего теплообменника, размещенного в горловине 
корпуса колонны синтеза. В теплообменнике циркуляционный газ 
нагревается до температуры начала реакции 400—440 °С за счет теп
лоты конвертированного газа и затем последовательно проходит четы-
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Рис. 14.15. Технологическая схема блока синтеза аммиака агрегата мощностью 1360 т/сут:
/ — подогреватель газа; 2 —  колонна синтеза аммиака; 3 — подогреватель воды; 4 — выносной теплообменник- а — циркуляци
онное колесо компрессора; 6 — сепаратор жидкого аммиака; 7 — блок аппаратов воздушного охлаждения; — конденсаци
онная колонна; !) -  конденсационная колонна продувочных газов; 10 — испаритель жидкого аммиака на линии продувочных 
газов; / / — сборник жидкого аммиака; 12 —  испаритель жидкого аммиака на линии танковых газов- 1 3 -  сепаратор- Н  про
межуточная дренажная емкость; 15 -  испарители жидкого аммиака; 16 —  магнитный фильтр



ре слоя катализатора, в результате чего концентрация аммиака в га
зе повышается до 15%. Пройдя через центральную трубу, при темпе
ратуре 500—515 °С азотоводородоаммиачная смесь направляется во 
внутренний теплообменник, где охлаждается до 330 °С. Дальнейшее 
охлаждение газовой смеси до 215 °С осуществляется в трубном про
странстве подогревателя питательной воды 3, в трубном пространстве 
выносного теплообменника 4 до 65 °С за счет холодного циркулирую 
щего газа, идущего по межтрубному пространству, и затем в аппаратах 
воздушного охлаждения 7 до 40 °С, при этом часть аммиака конденси
руется. Ж идкий аммиак, сконденсировавшийся при охлаждении, отде
ляется в сепараторе 6, а затем смесь, содержащая 10— 1 2 % 1Ч Н 3, идет 
на циркуляционное колесо компрессора 5 азотоводородной смеси, где 
сжимается до 32 МПа.

Циркуляционный газ при температуре 50 °С поступает в систему 
вторичной конденсации, включающую конденсационную колонну 8 
и испарители жидкого аммиака 15. В конденсационной колонне газ 
охлаждается до 18 °С и в испарителях за счет кипения аммиака в меж- 
трубном пространстве до —5 °С. Из трубного пространства испарителей 
смесь охлажденного циркуляционного газа и сконденсировавшегося 
аммиака поступает в сепарационную часть конденсационной колонны, 
где происходит отделение жидкого аммиака от газа и смешение све
жей азотоводородной смеси с циркуляционным газом. Д алее газовая 
смесь проходит корзину с фарфоровыми кольцами Раш ига, где отде
ляется от капель жидкого аммиака, поднимается по трубкам теплооб
менника и направляется в выносной теплообменник 4 , а затем в колонну 
синтеза 2.

Ж идкий аммиак из первичного сепаратора проходит магнитный 
фильтр 16, гдё из него выделяется катализаторная пыль, и смешива
ется с жидким аммиаком из конденсационной колонны 8. Затем его 
дросселируют до давления 4 МПа и отводят в сборник жидкого аммиа
ка 11. В результате дросселирования жидкого аммиака до 4 МПа про
исходит выделение растворенных в нем газов Н 2, Ы2, О ,, СН4. Эти га
зы, называемые танковыми, содержат 16— 18% М Н3. Поэтому танковые 
газы направляют в испаритель 12 с целью утилизации аммиака путем 
его конденсации при —25 °С. Из испарителя танковые газы и сконден
сировавшийся аммиак поступают в сепаратор 13 для отделения жидко
го аммиака, направляемого в сборник жидкого аммиака 11.

Д ля поддержания в циркуляционном газе постоянного содержания 
инертных газов, не превышающего 1 0 %, производится продувка газа 
после первичной конденсации аммиака (после сепаратора 6). Проду
вочные газы содержат 8—9% Ы Н3, который выделяется при температу
ре —2 5 ...—30 °С в конденсационной колонне 9 и испарителе 10 про
дувочных газов. Смесь танковых и продувочных газов после выделения 
аммиака используют как топливный газ.

Оборудование агрегата. К олонна синт еза. В агрегатах мощностью 
1360 т/сут получили распространение аксиальные четырех полочные
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насадки с предварительным теплообменником и трехполочные с вы
носным теплообменником.

На рис. 14.16 показана четырехполочная колонна с аксиальными 
насадками. Основной поток газа поступает в колонну снизу, проходит 
но кольцевой щели между корпусом колонны 15 и кожухом катализатор- 
ной коробки 3 и поступает в межтрубное пространство теплообмен
ника 6. Здесь синтез-газ нагревается конвертированным газом до 
420—440°С и проходит последовательно четыре слоя катализатора 
8, 10, 12, 14, между которыми подается холодный байпасный газ. Пос
ле четвертого слоя катализатора газовая смесь при 500—515 °С подни
мается по центральной трубе 2, проходит по трубкам теплообменника 
6, охлаждаясь при этом до 320—350 °С, и выходит из колонны.

Корпус катализаторной коробки изготовлен из хромоникелевомо
либденовой стали 10Х18Н12М2Т, теплообменник— из стали 
12Х18Н10Т. Ниже приведена технологическая характеристика колон
ны:

Давление, М П а ............................................................  3 1 , 5
Рабочая температура, ° С ............................................  300— 520
Диаметр (внутренний), м м ...................................... 2400
Высота, м ..........................................................................  32
Толщина стенюи, м м .....................................................  250
Объем катализатора по полкам I—IV, м3 . . 7 ;  8.4: 12,8; 14,7

Конденсационная колонна — вертикальный цилиндрический аппа
рат внутренним диаметром 2 м и высотой 18,89 м (рис. 14.17) состоит 
из теплообменника и сепаратора, размещенного под теплообменником. 
Число теплообменных трубок 7808, диаметр 14x2  мм, высота 7,21 м 
поверхность теплообмена 2120 м2 (по среднему диаметру). В межтруб- 
ном пространстве размещены перегородки. Охлаждаемый газ идет 
по межтрубному пространству, а газ после сепарации аммиака — по 
трубкам.

Газ, охлажденный в испарителе, через нижний штуцер поступает в 
сепарационное устройство 4, в котором создается вращательное движе
ние; при этом частицы жидкости отделяются от газового потока, соби
раются в нижней части аппарата и непрерывно выводятся. Г аз подни
мается вверх, проходит отбойник 3, состоящий из слоя колец Рашига, 
и, проходя трубное пространство, отдает свой холод. Свежий газ, 
входящий через боковой штуцер в нижней части аппарата, барботи. 
рует через слой жидкого аммиака, освобождаясь от паров воды и С 02.

Охрана окружающей среды в производстве аммиака. Крупнотон
нажное производство аммиака характеризуют следующие выбросы в 
окружающую среду: 1) газовые, содержащие в своем составе аммиак, 
оксиды азота и углерода и другие примеси; 2) сточные воды, состоящие 
из конденсата, продуктов промывки реакторов и систем охлаждения; 
3) низкопотенциальную теплоту.

Относительная концентрация токсичных примесей производства 
аммиака в виде оксида углерода и оксидов азота в отходящих газах
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В Выносной 
теплообменник

Циркуля -

ч ционныи га2

Из испарителя

Рис. 14.16. Четырехполочная колонна 
синтеза аммиака агрегата мощно
стью 1360 т/сут:
1 — люк для выгрузки катализатора; 2 — 
центральная труба; 3 — корпус катализа- 
торной коробки; 4 — термопарный чехол; 
5 — загрузочный люк; 6 — теплообмен 
ник; 1, 9, 11, 13 —  ввод байпасного газа; 
8, 10, 12, 14— катализаторные слои; 15 — 
корпус колонны

Рис. 14.17. Конденсационная колонна:
/ — корпус; 2 — теплообменник; 3 —  от 
бойник; 4 — сепарационное устройство



невысока, но для устранения даже незначительных выбросов разра
батываются специальные мероприятия. Полное исключение токсич
ных выбросов возможно при использовании каталитической очистки 
в присутствии газа-восстановителя, когда происходит восстановление 
оксидов азота до элементного азота.

В результате воздушного охлаждения и замены поршневых ком
прессоров турбокомпрессорами значительно уменьшилось потребление 
воды на 1 т Й Н 3, что привело к существенному снижению количества 
сточных вод ( ~  в 50 раз).

Низкопотенциальную теплоту удается утилизировать повышением 
ее потенциала; это достигается вводом некоторого количества высоко
потенциальной теплоты. Но этот путь получения механической энер
гии связан с увеличением загрязненности воздушного бассейна дымо
выми газами.

Одним из способов уменьшения выбросов и повышения эффектив
ности производства аммиака является применение энерготехнологичес
кой схемы с парогазовым циклом, в котором в качестве рабочей теп
лоты используется не только теплота водяного пара, но и продуктов 
сгорания топлива.

§ 6. Технология азотной кислоты

Азотная кислота является одним из важнейших многотоннажных про
дуктов химической промышленности. Она занимает второе место по 
объему производства после серной кислоты. Азотная кислота широ
ко применяется для производства многих продуктов, используемых в 
промышленности и сельском хозяйстве. Так, около 40% ее расходу
ется на получение сложных и азотных минеральных удобрений; азот
ная кислота используется для производства синтетических красителей, 
взрывчатых веществ, нитролаков, пластических масс, лекарственных 
синтетических веществ и других важнейших продуктов.

Первый завод по производству Н1Ч03 из аммиака коксохимическо
го производства был пущен в России в 1916 г. В 1928 г. было освоено 
производство азотной кислоты из синтетического аммиака.

Процесс производства разбавленной азотной кислоты складыва
ется из трех стадий:

1) конверсии аммиака с целью получения оксида азота

4\' Н3 : 5 0 2 =  4КО - 6Н,20

2 ) окисления оксида азота до диоксида азота 

2\ 0 + 0 2 2г\Ю2

3) абсорбция оксидов азота водой 

4М 02 +  0 2 +  2НгО =  4Н \ ' 0 3
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Суммарная реакция образования азотной кислоты выражается 
уравнением
Ш 3 +  202 =  НК0 з + Н 20

Сырье для производства азотной кислоты. Сырьем для получения 
азотной кислоты служат аммиак, воздух и вода.

Синтетический аммиак в большей или меньшей степени загрязнен 
примесями. Такими примесями являю тся катализаторная пыль, сма
зочное масло (при сжатии поршневым компрессором). Д л я  получения 
чистого газообразного аммиака служат испарительные станции и дис- 
тилляционные отделения жидкого аммиака. Дальнейш ая очистка осу
ществляется в фильтрах, состоящих из чечевицеобразных элементов, 
фильтрующим материалом в которых служит хлопчатобумажная зам 
ша. Тонкой очистке аммиачно-воздушная смесь подвергается в фильтре 
с поролитовыми трубками.

Атмосферный воздух, применяемый в производстве азотной кисло
ты, забирается на территории завода или вблизи его. Этот воздух за 
грязнен газообразными примесями и пылью. Поэтому он подверга
ется тщательной очистке во избежание отравления катализатора окис
ления аммиака. Очистка воздуха осуществляется, как правило, в 
скруббере, орошаемом водой, затем в двухступенчатом фильтре.

Вода, применяемая для технологических нужд, подвергается спе
циальной подготовке: отстою от механических примесей, фильтрованию 
и химической очистке от растворенных в ней солей. Д ля получения 
реактивной азотной кислоты требуется чистый паровой конденсат, 
который дополнительно очищают от возможных примесей.

Физико-химические основы процесса конверсии аммиака. Окисле
ние аммиака кислородом воздуха без катализатора возможно только до 
N ..

На катализаторе между аммиаком и кислородом протекают следую
щие параллельные реакции:
4ЫН3+ 5 0 2= =4\ '0  +  6Н20 ;  Д Я =  — 946 к Д ж  ( I X)
4МН3 +  3 0 2 =  2М2-Ь 6Н 20 ;  Д Я =  — 1328кДж (X)
4МН3+ 4 0 ,  =  2М20 -  6Н 20 ;  ДЯ =  — 1156кДж ( XI)

Одновременно с этими реакциями могут протекать (параллельно 
и последовательно) побочные реакции:
41\Н3 +  6Ы0 =  5Ы2 +  6Н20  ( XI I )
2ЫН3=  Ы2— ЗН2 ( XI I I )
2!Ч!0  =  Ы., +  0 2 ( XIV)

Приведенные уравнения каталитического окисления аммиака яв
ляются суммарными и не отражают истинного механизма процесса.

В табл. 14.3 приведены термодинамические характеристики этих 
реакций, из которых можно видеть, что среди реакций окисления 
аммиака кислородом наибольшую термодинамическую вероятность
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Т а б л и ц а  14.3. Термодинамические характеристики реакций 
окисления аммиака

Реакция ДН№, кДж/моль
ДО, кДж/моль, при температуре

Д-^йв,
кДж/(моль.К)298 К 1173 К

IX —226,00 —246,21 —414,55 44,78
X —317,20 —326,85 —335,22 32,44

XI —276,11 —274,75 — —4,67
XII — 452,62 — 1814,80 -8 7 4 ,0 0 13,90

XIII 45,80 16,55 —82,54 103,16
XIV 90,310 —84,50 78,30 12,36

имеет реакция (X), характеризующаяся наибольшим изменением 
энергии Гиббса. Вероятность реакции (IX) с повышением температуры 
возрастает почти вдвое, а реакции (X) почти не изменяется.

Реакции окисления аммиака сопровождаются значительной убы
лью свободной энергии, протекают с большой скоростью, практически 
необратимо (до конца). Теплоты, выделяющейся в результате реакции, 
вполне достаточно, чтобы процесс протекал автотермично.

Катализаторы, применяемые для окисления аммиака, должны обла
дать избирательными свойствами, т. е. ускорять только одну из всех 
возможных реакций, а именно реакцию (IX) окисления аммиака до 
оксида азота (II). Наиболее селективным и активным катализатором 
данной реакции оказался платиноидный катализатор, представляющий 
собой сплав платины с палладием и родием.

Каталитическое окисление аммиака — многостадийный гетеро
генно-каталитический процесс, протекающий во внешнедиффузионной 
области и лимитируемый диффузией аммиака к поверхности катали
затора. Ряд гипотез относительно механизма окисления аммиака на 
платиноидных катализаторах сводится к предположениям об образо
вании в процессе окисления ЫН3 нестойких промежуточных соедине
ний, которые в результате распада и перегруппировки дают оксид 
азота (II) и элементный азот.

Скорость каталитического окисления аммиака по реакции (IX ) 
очень высока. За  десятитысячные доли секунды степень превращения 
аммиака в оксид азота (II) достигает 97—98% при атмосферном дав
лении и 95—96% под давлением до 0,88—0,98 МПа. Однако выход ок
сида азота (II) может быть различным на одном и том же катализаторе 
в зависимости от выбранных технологических параметров — темпера
туры, давления, линейной скорости газа, содержания аммиака в ам- 
миачно-воздушной смеси, напряженности катализатора, числа сеток 
и некоторых других факторов.

В лияние т емперат уры . Температура оказывает наибольшее вли я
ние на выход оксида азота (II). Зависимость выхода N 0  от темпера
туры на платиновом катализаторе показана на рис. 14.18. При повы
шении температуры выход N 0  возрастает, причем существует опти
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мальная температура (для чистой платины 900—920 °С), при которой 
достигается максимальный выход.

Большое значение имеет температура зажигания катализатора, 
которая зависит от состава катализатора и в меньшей степени от состава 
аммиачно-воздушной смеси. Н а платине реакция окисления аммиака 
начинается при 195 °С. Особенностью окисления является то, что сна
чала происходит так называемое мягкое окисление аммиака до моле
кулярного азота. Заметное количество оксида азота (11) начинает по
являться при 300 °С. С ростом температуры выход оксида азота (II) 
растет, достигая максимального значения 96% на чистой платине и

о
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ьоо т о  ш о

Температура, °С

Рис. 14.18. Зависимость выхода 
оксида азота (II) от температу
ры:
/ — одна сетка из платины: 2 — три 
сетки из сплава № 5

О
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Рис. 14.19. Зависимость выхода 
оксида азота (II) от давления и 
температуры при Тот-:
/  — 900°С; 2 — 950 °С; 3 —  980 °С: 4 —  
1010 °С

99% на сплавах P t—Pd— Rh. Проведение процесса при высоких тем
пературах помимо увеличения выхода оксида азота (II) имеет и другие 
преимущества: растет скорость реакции окисления аммиака и умень
шается время контактирования*. Так, при повышении температуры с 
650 до 900 °С время контактирования сокращается с 5 • Ю-4  до 
1,1 • Ю~4 с. Но при повышении температуры увеличиваются потери 
дорогостоящей платины, т. е. ухудшаются экономические показатели 
процесса. Д л я  экономичного проведения окисления аммиака реко
мендуются следующие условия:

Давление, М П а ...........................  0,1 0,304—0,51 0,71— 1,011
Температура, ° С ............................  780—800 850—870 880—920

Повышение температуры с 780 до 850 °С приводит к увеличению прямых 
потерь катализатора почти вдвое.

При выборе температуры конверсии необходимо также учитывать 
наличие примесей в аммиачно-воздушной смеси. Температура должна 
быть тем выше, чем больше примесей содержится в исходной газовой 
смеси.

* Время контактирования или время соприкосновения реагирующей сме
си с поверхностью сеток — это величина, обратная объемной скорости потока 
аммиачно-воздушной смеси.
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В лияние давления. С ростом давления наблюдается снижение выхо
да оксида азота (II). Поэтому проектирование и сооружение установок 
с использованием повышенного давления на стадии конверсии аммиа
ка сдерживались. Вместе с тем использование высокого давления при 
окислении аммиака позволяет повысить производительность агрега
та, уменьшить размеры аппаратов. Этот факт в связи со стремлением к 
увеличению единичной мощности агрегатов приобретает все большее 
значение. На современных крупных агрегатах производства азотной

кислоты процесс окисления аммиака 
осуществляется под давлением 0,41— 
0,73 МПа.

Основным условием получения вы
соких выходов N 0  под давлением 
выше атмосферного являются повы
шение температуры и времени кон
тактирования (увеличение числа се
ток).

Из рис. 14.19 видно, что для обес
печения выхода оксида азота (II) бо
лее 98% при давлениях 0,41— 
0,71 МПа необходимы температуры 
выше 950 СС.

Повышением давления в процессе 
конверсии можно увеличить линей
ную скорость газа и напряженность 

катализатора, что в свою очередь связано с увеличением числа катали- 
заторных сеток. Из рис. 14.20 видно, что увеличение числа сеток 
ведет к повышению степени конверсии аммиака и линейной скорости 
газа. Очевидно, что такие параметры, как давление, линейная ско
рость газа, напряженность катализатора, тесно связаны между собой 
и при выборе режима окисления для получения высокого выхода N 0  
должны подбираться с особой тщательностью.

В лияние концент рации аммиака. Д ля окисления аммиака, как уже 
указывалось, применяют воздух. Поэтому концентрация Ы Н 3 в ам
миачно-воздушной смеси определяется в том числе содержанием кисло
рода в воздухе. Согласно уравнению реакции 41ЧН3 +  5 0 2 =  4Ж ) +  
+  6Н 20  для полного окисления 1 моль аммиака необходимо 1,25 моль 
кислорода. Исходя из этого, определим максимально возможное со
держание аммиака в аммиачно-воздушной смеси (объемные доли, %).

120 160 гоп
Скорость, л/мин

Рис. 14.20. Зависимость выхода 
ХО от скорости газа и числа се
ток при 1,96 МПа и 900 °С:
I — 10 сеток: 2 — 20 сеток; 3 — 50 се
ток

21 /
------- : 100
1,25 \

21
1,25

1 0 0 = 1 4 . 4 % .

Однако при соотношении О., : Г\'Н3 =  1,25 даже при атмосферном 
давлении выход оксида азота (II) не превышает 60—80%. Кроме того, 
при содержании в смеси 14,4% Ы Н3 пришлось бы работать в области 
взрывоопасных концентраций. Нижний предел взрываемости аммиач
но-воздушной смеси при атмосферном давлении составляет 13,8% Ы Н3,

400



Пределы взрываемости аммиачно-воздушных смесей показаны на 
рис. 14.21. При увеличении соотношения 0 2 : Ы Н3 до 1,7, что соот
ветствует содержанию аммиака в смеси 11,5 %, выход N 0  возрастает 
При дальнейшем увеличении соотношения 0 2 : N1-13 путем снижения 
концентрации аммиака выход оксида азота (II) меняется незначи
тельно.

Таким образом, при использовании воздуха максимально возмож
ной концентрацией аммиака в аммиачно-воздушной смеси, при кото
рой достигается высокий выход N 0, является 11,0— 11,5%, исоотно-

п 16 18 го гг ги гв га зо
Концентрация N Н3,%

Рис. 14.21. Пределы взрываемости 
аммиачно-воздушной смеси

ОбьемнаЛ доля N1-13, %
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Рис. 14.22. Зависимость выхода N 0  
от соотношения [СЬ]: [ННч] в амми
ачно-воздушной смеси:
I — теоретический выход N 0; 2 —  в реаль
ных условиях при 900 °С

шение 0 2 : 1\1Н3 =  1,7 при температурах 870—920 С. Н а рис. 14.22 
представлена зависимость выхода N 0  от соотношения 0 2 : И Н 3 в ам
миачно-воздушной смеси. Д ля получения высокого выхода N 0  необ
ходим примерно 30%-ный избыток кислорода сверх стехиометрическо- 
го. Это связано с тем, что поверхность платинового катализатора долж 
на быть постоянно покрыта кислородом (в отсутствие кислорода аммиак 
уже при 500 °С начинает разлагаться на азот и кислород).

Катализаторы. Превосходство платины по активности и селектив
ности над всеми другими видами катализаторов было показано в 
1902 г. Оствальдом. Характерно, что активность к реакции окисления 
аммиака проявляет подавляющее большинство металлов и их соеди
нений, но высокий выход N 0  (выше 90% ) обеспечивают очень немногие 
из них.

Обладая высокой активностью и селективностью, платина имеет 
низкую температуру зажигания ~ 2 0 0  °С, хорошую пластичность, т я 
гучесть. Недостаток платины — ее быстрое разрушение при высоких 
температурах под воздействием больших скоростных потоков реагентов
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и катализаторных ядов. Это приводит к потерям дорогостоящего ка
тализатора и снижению выхода N 0 , что и явилось причиной поисков 
каталитически активных сплавов платины с другими металлами.

Проведенные промышленные испытания показали стабильную ра
боту катализаторов из платины с добавками палладия, а также из трой
ного сплава Р1—ИЬ—Рс1; это и послужило основанием для их про
мышленной реализации в СССР. Наибольшее распространение полу
чили следующие катализаторы окисления аммиака (ГОСТ 3193—59): 
Р4 +  4%  Рё +  3,5 % ИИ — для работы при атмосферном давлении 
и Р( +  7,5%  ИЬ — при повышенном давлении.

Используемые для контактного окисления Г^Н3 катализаторы изго
тавливают в виде сеток. Такая форма катализатора удобна в  эксплуата
ции, связана с минимальными затратами металла, позволяет приме
нять наиболее простой и удобный в эксплуатации тип контактного ап
парата. В СССР применяются сетки из проволоки диаметром 0,09 мм 
(ГОСТ 3193—74), размер стороны ячейки 0,22 мм, число ячеек на 1 см 
длины — 32, на 1 см2 — 1024.

Платинородиевые (ГИАП-1) и платинородиевопалладиевые (сплав 
№  5) катализаторы весьма чувствительны к ряду примесей, которые со
держатся в аммиаке и воздухе. К таким примесям относятся гидриды 
фосфора и мышьяка, фтор и его соединения, дихлорэтан, минераль
ные масла, ацетилен, диоксид серы, сероводород и др. Наиболее силь
ными ядами катализатора являются соединения серы и фтора. Примеси 
заметно снижают селективность катализатора, способствуют увеличе
нию потерь платины. Д ля поддержания стабильной степени конверсии 
аммиака необходима тщательная очистка аммиачно-воздушной смеси 
и от механических примесей, особенно от оксидов железа и пыли 
железного катализатора синтеза аммиака. Пыль и оксиды ж елеза, по
падая на катализаторные сетки, засоряют их, уменьшая поверхность 
соприкосновения газов с поверхностью катализатора, и снижают сте
пень окисления аммиака.

Чистоту исходных веществ в производстве азотной кислоты обеспе
чивают двумя путями — осуществлением дальнего забора воздуха и 
усовершенствованием систем очистки воздуха и аммиака.

В процессе реакции окисления аммиака поверхность платиноидных 
сеток сильно разры хляется, эластичные нити сеток становятся хруп
кими. При этом поверхность сетки увеличивается примерно в 30 раз. 
Сначала это ведет к повышению каталитической активности катализа
тора, а затем к разрушению сеток. Практикой установлены следующие 
сроки работы катализаторных сеток: для работы под атмосферным дав
лением — до 14 мес, под давлением 0,73 МПа — 8—9 мес.

Аппаратурное оформление стадии конверсии аммиака. Агрегат 
окисления аммиака, работающий при любом давлении, включает сле
дующие аппараты (рис. 14.23): фильтр очистки воздуха 1, турбоком
прессор (воздуходувка) для сжатия и подачи воздуха 2 , смеситель, 
часто совмещенный с фильтром тонкой очистки 3. подогреватели аммиа
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ка 7 и воздуха 4 , контактный аппарат 5 с пароперегревателем и кот- 
лом-утилизатором 6.

Основным и наиболее сложным аппаратом этой стадии производ
ства азотной кислоты является контактный аппарат, конструкция ко
торого претерпела значительные усовершенствования.

Н а рис. 14.24 изображена схема контактного аппарата для окис
ления аммиака под атмосферным давлением с верхней подачей аммиач
но-воздушной смеси. В верхней части аппарата расположен картонный 
фильтр 2 для тонкой очистки аммиачно-воздушной смеси. Катализатор-

Рис. 14.23. Схема агрегата окисления аммиака:
/ — фильтр; 2 —  турбокомпрессор; 3 — смеситель с фильтром тонкой очистки;
4 — подогреватель воздуха; 5 контактный аппарат; 6 — котел-утилизатор;
7 — подогреватель аммиака

ные сетки опираются на колосники; ниже на решетке расположен слой 
металлических колец 5, выполняющих роль аккумулятора теплоты, не
обходимой для быстрого розжига аппарата после кратковременной 
остановки; кроме того, эти кольца служат для улавливания наиболее 
крупных частиц платины, уносимых газом. Конвертор установлен на 
верхней части котла-утилизатора. Производительность его 48—50 т 
Н Ы 03 в сутки.

Д ля сокращения потерь платины производят ее улавливание и 
возвращение на изготовление катализаторов. Наиболее распростране
но улавливание частиц платины фильтрованием нитрозных газов. Д ля 
этого используют разнообразные конструкции механических фильтров 
и фильтрующие материалы. В основном для набивки фильтров приме
няют непрерывное стекловолокно. В настоящее время разработаны и 
опробованы массы на основе оксида кальция, которые химически свя
зывают пары платины. При этом способе улавливания сорбент уста
навливается непосредственно в контактном аппарате за катализатор- 
ными сетками и работает в условиях процесса окисления аммиака. 
Платиноидную пыль извлекают из кислоты и из шлама, периодически 
собирают из аппаратов и газоходов, протирая их внутреннюю по
верхность гигроскопической ватой, смоченной спиртом.
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Рис. 14.24. Контактный аппарат, совмещенный с картонным фильт
ром:
/  — аварийная мембрана; 2 — картонные фильтры; 3 —  распределительная ре
шетка; 4 —  катализаторные сетки; 5 — слой колец; 6 —  жаростойкая футеров-



Сочетание химического связывания (массой на основе оксида к а л ь 
ция) и применения обычных механических фильтров с насадкой из во
локнистых материалов позволяет довести степень улавливания плати
ны до 85—90%.

Контактный аппарат, изображенный на рис. 14.25, предназначен 
для окисления аммиака до оксида азота под давлением 0,716 МПа. Он 
состоит из двух частей: верхней в виде усеченного конуса диаметром 
2200— 1600 мм и нижней цилидрической части. Между конусообраз-

Рнс. 14.25. Контактный аппарат:
/ — корпус; 2 — кольца Рашига; 3 — термопа
ры; 4 — смотровое окно; 5 — поворотный ме
ханизм; 6 — взрывная пластина; 7 — трубка 
для разогрева катализатора: 8 —  распредели
тельная решетка; 9 — пробоотборник: 10 — ка- 
тализаторные сетки; I I  —  колосники

Рис. 14.26. Контактный аппарат с 
двухступенчатым катализатором, 
работающий под давлением 
0,54 МПа:
I  — верхний конус; 2 — платиновая 
сетка; 3 — нижний конус: 4 — трубка 
для отбора проб; 5 — водяная рубаш 
ка; 6 — термопара; 7 — неплатиновый 
катализатор

ной и цилиндрическом частями в специальной кассете расположены
12 платиновых катализаторных сеток. Кассета с катализаторными сет
ками установлена на решетке из концентрических колец. Под ними 
на колосниковой решетке размещен слой керамических колец, уло
женных правильными рядами высотой 200мм. Этот слой колец, с од
ной стороны, частично улавливает платину, с другой —  стабилизи
рует тепловой режим на катализаторных сетках.

Аммиачно-воздушная смесь поступает в контактный аппарат сбоку, 
огибает внутренний конус и сверху подается на катализаторные сетки. 
Верхний штуцер аппарата перекрыт предохранительной взрывной 
пластиной, которая разрывается в случае внезапного повышения дав
ления внутри конвертора.

Аммиочно-
воздушная

смесь

Нитрозные газы

7
г

Водород
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С целью снижения потерь платины перспективным является про
ведение процесса окисления аммиака на двухступенчатом катализато
ре, в котором первой ступенью служат платиноидные сетки, второй — 
оксиды металлов.

На рис. 14.26 приведен общий вид контактного аппарата, работаю
щего под давлением 0,54 МПа, с двухступенчатым катализатором, в 
котором первая ступень окисления аммиака осуществляется на плати- 
ноидных сетках. Неплатиновый катализатор загружают в катализа- 
торную корзину, изготовленную из жаропрочной стали. На опорные 
ребра, приваренные к корпусу аппарата, укладывают литую колосни
ковую решетку из жаропрочной стали. Поверх решетки размещают 
нихромовые сетки, которые перекрывают все зазоры между корпусом 
и корзиной, чтобы исключить проскок аммиака и унос потоком газа 
таблеток катализатора. В качестве неплатинового катализатора хоро
шо зарекомендовал себя железохромовый катализатор.

Окисление оксида азота (II). Нитрозные газы, полученные при 
окислении аммиака, содержат оксид азота (II), азот, кислород и пары 
воды. При переработке нитрозных газов в азотную кислоту необходимо 
окислить оксид азота (II) до диоксида. Реакция окисления

2 М 0 + 0 2 2К!0 2; Д Я =  — 124 кД ж

обратима, протекает с уменьшением объема и сопровождается выделе
нием теплоты. Следовательно, в соответствии с принципом Л е Ш ателье 
снижение температуры и повышение давления способствуют смеще
нию равновесия реакции вправо, т. е. в сторону образования Ы0 2. 
Ниже приведены значения константы равновесия реакции окисления

из которых видно, что при температурах до 100 °С равновесие реакции 
практически полностью сдвинуто в сторону образования 1\Ю2. При 
более высокой температуре равновесие смещается в левую сторону и 
при температуре выше 700 °С образования диоксида азота практичес
ки не происходит. В связи с этим в горячих нитрозных газах, выходя
щих из контактного аппарата, 1Ч0 2 отсутствует, и для его получения 
газовую смесь необходимо охладить до температуры ниже 100 °С.

Окисление оксида азота (II) —• самая медленная стадия производ
ства азотной кислоты. Скорость реакции окисления, определяющую 
скорость всего процесса, можно выразить следующим образом:

№г =  1{р^0  р0з.

Кр — Ры02,е/(Ро,.е Рыо.е ) 

для различных температур

(14 .8)

20
1,24.10й  

900 
1,51-10—4

100 200 300 500
1,82-10" 7,41•10® 45,5 8 ,5 -1 0 ~ 2

700 
2 , 12- 10“ 3
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Она сильно зависит от концентрации реагентов, давления и темпера
туры. Применение в производстве азотной кислоты воздуха, обога
щенного кислородом, или чистого кислорода позволяет получать 
нитрозные газы с повышенным содержанием оксида азота (II) и увели
чить скорость окисления N 0 в М02.

Реакция окисления РЮвЖ),, ускоряется при понижении темпера
туры, а с повышением температуры замедляется почти до полного 
прекращения. Для объяснения этого явления предложено несколько 
гипотез, одна из которых, наиболее признанная, заключается в том, 
что окисление N 0 в Г*Ю2 идет через образование промежуточного 
продукта — димера оксида азота (II):
2N0 (ЫО)г;ДЯ<0 
0 2+  (N0)5 ^=± 2.\Ог;Д Я <0

Образование димера оксида азота — процесс обратимый, протекаю
щий с выделением теплоты. Следовательно, повышение температуры 
вызовет смещение равновесия этой реакции в левую сторону. При этом 
константа равновесия будет уменьшаться и равновесная концентра
ция димера в газовой смеси будет понижаться. Скорость дальнейшего 
окисления димера в диоксид

^пию,
Ат — к 'Р (Ы С » г Р о ,  ( 1 4 . 9 )

зависит от концентрации димера р(но)1- Таким образом, уменьшение 
скорости окисления оксида азота в диоксид с повышением температуры 
можно объяснить сильным снижением концентрации димера.

В установках, работающих под атмосферным давлением, окисляют 
оксид азота примерно на 92%, а оставшийся N 0 поглощают (совместно 
с Ж )2) щелочью, так как для окисления понадобилось бы много време
ни и соответственно большие объемы аппаратуры. Обычно переработку 
нитрозных газов в разбавленную кислоту проводят при температурах 
10—50 °С, при которых часть диоксида азота полимеризуется в Ы20 4:
2Ж)2 \ 2 0 4; ДЯ =  — 57 кДж

Зависимость степени полимеризации N0., от температуры характе
ризуется следующими данными:

Температура, ° С ...................... 200 100 70 30 0 —20
Степень полимеризации, % 0 ,7  2 ,5  38 77 ,8  89 92

Скорость полимеризации N0., очень высока, поэтому в любой мо
мент времени числовое значение отношения Ы02 : М20 4 определяет
ся условиями равновесия, которое устанавливается практически мгно
венно. Так как реакция протекает с уменьшением объема, то увеличе
ние давления способствует образованию 1̂ 20 4.

Нитрозные газы, поступающие на абсорбцию, содержат Ж )2, 
М20 4, N 0, N¡.0, 1М2, Ы20 3, пары воды.
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Абсорбция диоксида азота. Все оксиды азота, за исключением N 0, 
взаимодействуют с водой с образованием азотной кислоты. Поглоще
ние оксидов азота водой связано с растворением в ней Ы0 2, Ы20 4, М20 3 
и с образованием азотной и азотистой кислот. Азотистая кислота яв 
ляется малоустойчивым соединением и распадается на азотную кисло
ту, оксид азота (II) и воду. Абсорбция протекает по схеме
2Ы 02-  Н20  
З Н Ш ,

НЫ03- Н \ ' 0 , ;
НХО, 2X 0

ДЯ =  — 116 кДж  
ДЯ =  76 кДж

(XV)
(X V I)

Суммарно взаимодействие Г\Ю2 с водой можно представить уравне
нием реакции
ЗМ02 +  Н20  ;=£ 2 Н \О я-¡-N 0; Д Я =  — 136кДж

которое является исходным для всех расчетов процесса абсорбции. Из 
него следует, что из 3 моль N0-2 образуется 2 моль Н И 0 3 и 1 моль N 0 , 
который снова окисляется до М0 2:
2Х 0 +  0 2 ^  2ХОо (XVII)

Механизм образования разбавленной азотной кислоты можно пред
ставить следующим образом. В газовой фазе N0., и Ы20 4 постоянно 
находятся в состоянии химического равновесия и их перенос на по

верхность соприкасающихся фаз 
совершается в соответствии с за 
конами молекулярной диффузии 
газов. В пограничном слое газ — 
жидкость происходит переход N 0 , 
в жидкую фазу. Затем после раст
ворения М0 2 происходит химиче
ская реакция (XV), которая по 
сравнению с процессом диффузии 
протекает относительно быстро.

Д алее в жидкой фазе происхо
дит сравнительно медленное разло
жение азотистой кислоты по реак
ции (XVI). Образующийся N 0  час
тично окисляется в растворе кис
лородом, но его большая часть 
взаимодействует с кислородом уже 
в газовой фазе по реакции (X V II). 
Одновременно с абсорбцией и про
теканием химических реакций в 
растворе в газовой фазе частично 
происходят те же реакции, приво

дящие к образованию азотной кислоты. Медленным процессом, опре
деляющим скорость поглощения оксидов азота, является диффузия их 
в жидкую фазу. При взаимодействии паров воды и диоксида азота в 
газовой фазе происходит образование кислотного тумана, вследствие

Рис. 14.27. Зависимость степени по
глощения диоксида азота от концен
трации азотной кислоты в условиях 
равновесия при 35 °С и общем дав
лении газа 0,1 МПа
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этого создается дополнителное сопротив
ление при поглощении оксидов азота.

Степень поглощения диоксида азота 
водными растворами азотной кислоты 
определяется такими факторами, как 
температура, давление, концентрация 
кислоты. При понижении температуры и 
концентрации кислоты и повышении 
давления степень превращения диоксида 
азота растет. При концентрации азот
ной кислоты выше 65% поглощение 
почти прекращается. На рис. 14.27 при
ведена равновесная диаграмма для про
цесса поглощения N0» растворами 
Н Ы 03. Из анализа этой диаграммы вид
но, что концентрация получаемой азот
ной кислоты определяется условиями 
равновесия Ы0 2 над кислотой.

Следует отметить, что степень окис
ления N 0  в Ы 02 зависит от свободно
го объема, а количество поглощаемых 
оксидов азота — от поверхности сопри
косновения газа с жидкостью. Поэтому 
одно из основных требований, предъя
вляемое к абсорбционной аппарату
р е ,—-создание максимального свобод
ного объема при одновременно сильно 
развитой поверхности поглощения.

В промышленности используют раз
личные типы абсорбционных колонн с 
колпачковыми тарелками, с ситчатыми 
тарелками, переливными стаканами 
и др. Н а рис. 14.28 изображена колонна 
с тарелками с двумя зонами контакта 
фаз для абсорбции нитрозных газов.

Производство азотной кислоты под 
повышенным давлением. В 1960-х годах 
разработан агрегат по производству азот
ной кислоты мощностью 120  тыс. т/год 
под давлением 0,716 МПа с использованием высокотемпературной 
каталитической очистки выхлопных газов, выпускающий продукцию 
в виде 53—58%-ной H N O ;!. Технологическая схема этого производ
ства в упрощенном варианте представлена на рис. 14.29.

Атмосферный воздух проходит тщательную очистку в двухсту
пенчатом фильтре 1 (первая ступень фильтра выполнена из лавсано
вой ткани, вторая — из ткани Петрянова). Очищенный воздух сжи
мают двухступенчатым воздушным компрессором. В первой ступени 18

Нитрозных
гаэд$

Рис. 14 28. Колонна для аб
сорбции нитрозных газов агре
гата производства азотной 
кислоты АК-72:
I —  корпус: 2 — ситчатая тарелка; 
Я —  тарелка с двумя юна ми кон
такта фаз

409



воздух сжимают до 0,35 МПа, при этом он нагревается до 165— 175 °С 
за счет адиабатического сжатия. После охлаждения воздух направля
ют на вторую ступень сжатия 16, где его давление возрастает до 
0,716 МПа.

Основной поток воздуха после сжатия нагревают в подогревателе 
воздуха 12 до 250—270 °С теплотой нитрозных газов и подают на сме
шение с аммиаком в смеситель 6.

Рис. 14.29. Схема производства азотной кислоты под давлением 0,716 МПа с при- 
волом компрессора от газовой турбины:
У — фильтр воздуха; 2 —  реактор каталитической очистки; 3 — топочное устройство; 4 — по
догреватель метана; 5 — подогреватель аммиака; 6 — смеситель аммиака и воздуха с поро 
литовыи фильтром; 7 — холодильник-конденсатор; 8 — сепаратор; 9 —  абсорбционная колон
на; 10 — продувочная колонна; И  — подогреватель отходящих газов; 12 —  подогреватель воз
духа; 13 — сосуд для окисления нитрозных газов; 14 —  контактный аппарат; 15—  котел-ути- 
лизатор; 16. 18 — двухступенчатый турбокомпрессор: 17 — газовая турбина

Газообразный аммиак, полученный путем испарения жидкого ам
миака, после очистки от влаги, масла и катализаторной пыли через 
подогреватель 5 при температуре 150 °С также направляют в сме
ситель 6. Смеситель совмещен в одном аппарате с поролитовым фильт
ром. После очистки аммиачно-воздушную смесь с содержанием ЫН3 не 
более 10% подают в контактный аппарат 14 на конверсию аммиака.

Конверсия аммиака протекает на платинородиевых сетках при тем
пературе 870—900 °С, причем степень конверсии составляет 96%. 
Нитрозные газы при 890—910 °С поступают в котел-утилизатор 15, 
расположенный под контактным аппаратом. В котле за счет охлажде
ния нитрозных газов до 170°С происходит испарение химически очи
щенной деаэрированной воды, питающей котел-утилизатор; при этом 
получают пар с давлением 1,5 МПа и температурой 230 °С, который 
выдается потребителю.
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После котла-утилизатора нитрозные газы поступают в окисли
тель нитрозных газов 13. Он представляет собой полый аппарат, в 
верхней части которого установлен фильтр из стекловолокна для 
улавливания платинового катализатора. Частично окисление нитроз
ных газов происходит уже в котле-утилизаторе (до 40%). В окислителе
13 степень окисления возрастает до 85%. За счет реакции окисления 
нитрозные газы нагреваются до 300—335 °С. Эта теплота исполь
зуется в подогревателе воздуха 12. Охлажденные в теплообменни
ке 12 нитрозные газы поступают для дальнейшего охлаждения в 
теплообменник 11, где происходит снижение их температуры до 150 СС 
и нагрев выхлопных (хвостовых) газов до 110— 125 °С. Затем нитрозные 
газы направляют в холодильник-конденсатор 7, охлаждаемый оборот
ной водой. При этом конденсируются водяные пары и образуется сла
бая азотная кислота. Нитрозные газы отделяют от сконденсировав
шейся азотной кислоты в сепараторе 8, из которого азотную кислоту 
направляют в абсорбционную колонну 9 на 6—7-ю тарелку, а нитроз
ные газы — под нижнюю тарелку абсорбционной колонны. Сверху в 
колонну подают охлажденный паровой конденсат. Образующаяся в 
верхней части колонны азотная кислота низкой концентрации перете
кает на нижележащие тарелки. За счет поглощения оксидов азота кон
центрация кислоты постепенно увеличивается и на выходе достигает 
55—58% , причем содержание растворенных в ней оксидов азота до
стигает ~ 1 % . Поэтому кислота направляется в продувочную колон
ну 10, где подогретым воздухом из нее отдувают оксиды азота, и от
беленная азотная кислота поступает на склад. Воздух после продувоч
ной колонны подается в нижнюю часть абсорбционной колонны 9.

Степень абсорбции оксидов азота достигает 99% . Выходящие из 
колонны хвостовые газы с содержанием оксидов азота до 0 , 1 1 % при 
температуре 35 °С проходят подогреватель 11, где нагреваются до 
110— 145 °С и поступают в топочное устройство (камера сжигания) 3 
установки каталитической очистки. Здесь газы нагреваются до тем
пературы 390—450 °С за счет горения природного газа, подогретого 
предварительно в подогревателе 4, и направляются в реактор с двух
слойным катализатором 2, где первым слоем служит оксид алюминия, 
с нанесенным на него палладием- вторым слоем — оксид алюминия 
Очистку осуществляют при 760 °С. Очищенные газы поступают в газо
вую турбину 17 при температуре 690—700 °С; энергия, вырабатывае
мая турбиной за счет теплоты хвостовых газов, используется для при
вода турбокомпрессора 18. Затем газы направляют в котел-утилизатор 
и экономайзер (на схеме не показаны) и выбрасывают в атмосферу. 
Содержание оксидов азота в очищенных выхлопных газах составляет 
0,005—0,008% , содержание С 0 2 — 0,23% .

Таким образом, данный агрегат полностью автономен по энергии. 
Энергия рекуперируется в результате установки на одной оси с турбо
компрессором газовой турбины.

Производство азотной кислоты по схеме АК-72. В основу схемы 
АК-72, разработанной в СССР, положен замкнутый энерготехнологи
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ческий цикл с двухступенчатой конверсией аммиака и охлаждением 
нитрозных газов под давлением 0,42—0,47 МПа и абсорбцией оксидов 
азота при давлении 1,1— 1,26 МПа; продукция выпускается в виде 
60%-ной Н1Ю 3. Первый агрегат АК-72 мощностью 380 тыс. т/год 
был пущен в 1976 г.

Принципиальная технологическая схема процесса приведена на 
рис. 14.30. Воздух забирают из атмосферы через трубу 25, очищают от 
пыли в фильтре 24, сжимают воздушным компрессором 23 до 0,42 МПа
и, разделив на два потока, подают в контактный аппарат и подогре
ватель аммиака. Жидкий аммиак (парожидкостная смесь) через реси
вер 1 поступает в испаритель 2, где испаряется при 10— 16 °С и дав
лении 0,6 МПа. После испарителя газообразный аммиак очищают от 
масла и механических примесей в фильтре 3 и направляют в подогре
ватель аммиака 4, где он нагревается до 80— 120 °С воздухом.

Очищенный воздух и аммиак поступают в смесительную камеру 
22 контактного аппарата 20. Образующаяся аммиачно-воздушная смесь 
содерж ит9,6— 10,0% МН3. Пройдя тонкую очистку в фильтре, встроен
ном в контактный аппарат, аммиачно-воздушная смесь поступает на 
двухступенчатый катализатор, состоящий из трех платиноидных сеток 
и слоя неплатинового катализатора. Нитрозные газы при температуре 
840—860 °С поступают в котел-утилизатор 19, расположенный под кон
тактным аппаратом, где за счет их охлаждения получают пар давле
нием 40 МПа с температурой 440 °С. Котел питают химически очищен
ной водой, деаэрированной в колонне 17. Деаэрированная вода прохо
дит теплообменник 16, где нагревается нитрозными газами до 150 СС , 
экономайзер 18 и затем поступает в барабан котла-утилизатора 21.

Нитрозные газы после котла-утилизатора охлаждаются в эконо
майзере 18, отдают свою теплоту в подогревателе 15 и затем поступают 
в водяной холодильник 14 для дальнейшего охлаждения до 55 СС. 
При охлаждении нитрозных газов происходит конденсация па
ров воды с образованием 40—45%-ной азотной кислоты, которая пода
ется в газовый промыватель 13. Сюда же поступают нитрозные газы 
В промывателе происходит одновременно с охлаждением промывка 
нитрозных газов от нитрит-нитратных солей и дальнейшая конденса
ция азотной кислоты. Кислота из нижней части промывателя подается в 
в абсорбционную колонну 10, а нитрозные газы сжимаются в компрес
соре 12 до 11— 12,6 МПа, нагреваясь при этом до 210—230 °С. После 
сжатия нитрозные газы охлаждают в холодильнике 16 до 155— 165 °С, 
в холодильнике И  второй ступени до 60—65 °С и подают в абсорб
ционную колонну 10. На тарелках колонны расположены земеевики для 
охлаждения кислоты. Сверху в колонну поступает паровой конден
сат (Н 20 ) с температурой не выше 40 °С. Снизу колонны выводится 
58—60% -ная азотная кислота; она поступает в продувочную колонну 
9 для удаления растворенных в ней оксидов азота и далее направляется 
в хранилище.

Отходящий газ из абсорбционной колонны нагревается в подогре
вателе (топочном устройстве) 8, смешивается в смесителе 7 с природным
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Рис. 14.30. Технологическая схема производства азотной кислоты АК-72:
/  — ресивер; 2 —  испаритель; 3, 24 —  фильтры; 4, 15 —  подогреватели; 5 — рекуперационная турбина; 6 —  реактор каталитической 
очистки; 7 — смеситель; 8 —  топочное устройство; 9 —  продувочная колонна; 10 — абсорбционная колонна; 11, 14 —  водяные холо
дильники; 12, 23 —  компрессоры; 13 —  газовый промыватель; 16, 18 —  холодильники нитрозных газов; /7 — деаэрационная колонна; 
19 —  котел-утилизатор; 20 —  контактный аппарат; 21 —  барабан с сепарационным устройством; 22 — смесительная камера; 2 5 -  
труба для забора воздуха



газом и подогретый до 480 °С направляется на каталитическую очист
ку от оксидов азота в реактор 6. Катализатором очистки служит алю- 
мопалладиевый катализатор АПК-2. После каталитического разлож е
ния выхлопные газы, содержащие до 0,008% оксидов азота при тем
пературе 750 °С, поступают в рекуперационную турбину 5, входя
щую в состав газотурбинного агрегата. Здесь тепловая энергия вы
хлопных газов преобразуется в механическую с одновременным сни
жением давления газа до 0,95— 1,05 МПа. Энергия, вырабатываемая 
в газовой турбине, используется для привода компрессоров 12 и 23 
(нитрозного и воздушного).

Производство концент рированной азотной кислоты прям ы м  си н 
тезом из оксидов азота. Прямой синтез Н Ы 0 3 основан на взаимодейст
вии жидких оксидов азота с водой и газообразным кислородом под 
давлением до 5 МПа по уравнению

10 0 %-ный диоксид азота при атмосферном давлении и температуре
21,5 °С полностью переходит в жидкое состояние. При окислении ам
миака полученный N 0  окисляется в М 02, содержание которого в га
зовой смеси составляет ~  11%. Перевести диоксид азота такой кон
центрации в жидкое состояние при атмосферном давлении не представ
ляется возможным, поэтому для сжижения оксидов азота применяют 
повышенное давление.

В табл. 14.4 приведена зависимость степени сжижения Ы 02 от 
давления и температуры.

Т а б л и ц а  14.4. Степень сжижения N02 (*/«) при объемной 
доле N0 2  в газовой фазе 10°/в

Давление 
газа, Па-10-5

Степень сжижения при температуре, °С

+ 5 - 3 -10 —20

10 33,12 56,10 72,90 84,49
8 16,61 44,74 66,18 80,54
5 — 9,75 45,10 68,59

Как видно из таблицы, при повышенном давлении и снижении тем
пературы даже до —20 °С нитрозный газ, содержащий 10% Ы 02, пол
ностью превратить в жидкость невозможно. Поэтому для получения 
концентрированной азотной кислоты применяют метод сжижения ди
оксида азота, основанный на растворимости 1Ч02 в концентрированной 
азотной кислоте. Концентрированная азотная кислота обладает спо
собностью поглощать Ы0 2 из разбавленных нитрозных газов с обра
зованием соединения НЬГОз • Ы 02 (нитроолеум). В результате его раз
ложения образуется 98% -ная азотная кислота (товарный продукт) и 
концентрированный диоксид азота, который при двухступенчатом ох
лаждении переходит в жидкое состояние. На первой ступени для ох
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лаждения применяют воду, на второй — рассол при температуре 
— 10...—7 °С. При охлаждении ниже — 10 °С диоксид азота выпада
ет в твердом виде, что может привести к забивке трубок холодиль
ников.

В окислительных башнях не происходит полного окисления оксида 
азота до Ы0 .2, поэтому доокисление газа ведут в отдельной насадочной 
башне концентрированной азотной кислотой:
\ 0  +  2Н К 03 =  3 \ ' 0 , - - Н 20 ;  Д // =  73 .6  кД ж

При этом степень превращения N 0  в Ж ) 2 достигает 98—99% , но од
новременно исходная концентрированная азотная кислота разбавля
ется примерно до 70—75% Н Ы 03.

Полученные жидкие оксиды азота вступают во взаимодействие с 
разбавленной азотной кислотой и при действии кислорода под дав
лением 5 МПа и температуре 80 °С образуют концентрированную азот
ную кислоту.

К онцент рирование азотной кислоты с помощью водоот нимающ их  
веществ. Получить концентрированную азотную кислоту перегонкой 
разбавленной кислоты невозможно. При кипении и перегонке разбав
ленной азотной кислоты ее можно упарить лишь до содержания 68,4 % 
НЫ0 3 (азеотропная смесь), после чего состав перегоняемой смеси не 
изменится.

В промышленности перегонку разбавленных водных растворов 
азотной кислоты осуществляют в присутствии водоотнимающих ве
ществ (концентрированная серная кислота, фосфорная кислота, кон
центрированные растворы нитратов и др.). Применение водоотнимаю
щих веществ дает возможность понизить содержание водяных паров 
над кипящей смесью и увеличить содержание паров азотной кислоты, 
при конденсации которых получается 98% -ная Н М 03.

Технологическая схема концентрирования азотной кислоты с при
менением серной кислоты показана на рис. 14.31. Разбавленная азот
ная кислота из напорного бака 1 подается в колонну 6  через два фона
ря 2 расходомера, включенные параллельно. Один поток кислоты про
ходит в испаритель 3 и подается в виде смеси жидкости и пара на 10 -ю 
тарелку колонны 6, другой поток без подогрева поступает на вышеле
жащую тарелку.

Серная кислота из напорного бака 4  через регулятор 5  подается в 
верхнюю часть колонны 6 выше ввода холодного потока азотной кис
лоты. В нижнюю часть колонны вводится острый пар, при нагревании 
которым из тройной смеси начинает испаряться азотная кислота. 
Пары азотной кислоты при температуре 70—85 °С, поднимаясь вверх, 
выходят через штуцер в крышке колонны и поступают в холодильник- 
конденсатор 7. В этих парах имеются примеси оксидов азота и воды. 
В холодильнике-конденсаторе пары азотной кислоты при температуре 
около 30 °С конденсируются с образованием 98—99%-ной Н Ж )3, при 
этом оксиды азота частично поглощаются этой кислотой. Концентри
рованная азотная кислота, содержащая оксиды азота, направляется
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Рис. 14.31 Схема концентрирования разбавленной азотной кислоты в присутствии серной кислоты:
1,4 —  напорные баки для азотной и серной кислот; 2 контрольные фонари; 3 испаритель разбавленной азотной кислоты; 5 - 
коробка для регулирования подачи кислоты; ¿ — концентрационная колонна; 7 — холодильник конденсатор; 8 — холодильник 
кислоты, циркулирующей в башне; 9 — вентилятор; 10 -  поглотительная башня; / /  — сборник; 12- насос; 13 — холодильник кон
центрированной азотной кислоты; 14 — холодильник отработанной серной кислоты



на две верхние тарелки и проходит их последовательно, причем оксиды 
выдуваются из раствора парами азотной кислоты, поступающими в 
конденсатор 7. Несконденсировавшиеся пары азотной кислоты и вы
делившиеся оксиды азота направляют на абсорбцию в башню 10, оро
шаемую водой. Полученная 50% -ная кислота поступает в сборник 11 
и вновь направляется на концентрирование. Концентрированную азот
ную кислоту после охлажде
ния направляют на склад го
товой продукции.

Отработанная серная кис
лота, содержащая 65—85%
Н 25 0 4, поступает на концен
трирование. При концентри
ровании азотной кислоты с 
применением 92—93% -ной 
серной кислоты расход пос
ледней значительно сокра
щается при подаче на концен
трирование 59— 60%-ной 
РШОз вместо 48—50%-ной.
Поэтому в некоторых случаях 
выгодно проводить предвари
тельное концентрирование 
50%-ной Н>Юз до 6 0 % -ной 
путем простого упаривания.

Большим недостатком кон
центрирования азотной кисло
ты с помощью серной кислоты 
является высокое содержание 
паров и тумана Н 23 0 4 в вы
хлопных газах после электро
фильтров (0,3—0,8 г/м3 газа).
Поэтому серную кислоту за 
меняют, например, нитратом 
магния или цинка.

К онцент рирование азотной кислоты с помощью нит рат а м агния. 
Этот способ концентрирования обеспечивает получение чистой концент
рированной азотной кислоты без вредных выбросов в атмосферу. 
Технологическая схема производства азотной кислоты с применением 
нитрата магния представлена на рис. 14.32.

Плав нитрата магния (72—80%), нагретый до температуры не 
ниже 100 °С, подают на верх отпарной колонны 2, выше ввода разбав
ленной азотной кислоты. В нижней части колонны с помощью кипя
тильника 1 поддерживают температуру раствора 160— 180 °С. Пары, 
выходящие из колонны с содержанием около 87% Н Ы 0 3 и 13% воды, 
поступают в дистилляционную колонну 3, где 87% -ная азотная кисло
та концентрируется до 95%-ной. Пары концентрированной кислоты

Рис. 14.32. Схема концентрирования азот
ной кислоты с применением нитрата маг
ния:
1, 8 — кипятильники; 2 — отпарная колонна: 3 — 
дистилляционная колонна; 4 — конденсатор кис
лоты; 5 — барометрический конденсатор; 6'— на 
сос; 7 — вакуум-испаритель
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поступают в конденсатор 4. Отсюда часть кислоты в качестве флегмы 
возвращается в колонну 3, остальная часть направляется на склад го
товой продукции. Образующаяся в нижней части дистилляционной 
колонны 75% -ная азотная кислота стекает в отпарную колонну 2. 
Раствор нитрата магния, содержащий 55— 70% А ^(М 03)2, из отпарной 
колонны поступает на концентрирование в кипятильник 8  и вакуум- 
испаритель 7 для получения 80% -ного раствора Л ^(М 03)2.

Охрана окружающей среды в производстве азотной кислоты . Не 
уклонный рост производства азотной кислоты тесно связан с увеличе
нием объема отходящих газов, а следовательно, с увеличением коли
чества выбрасываемых в атмосферу оксидов азота. Оксиды азота очень 
опасны для любых живых организмов. Некоторые растения поврежда
ются уже через 1 ч пребывания в атмосфере, содержащей 1 мг оксидов 
в 1 м3 воздуха. Оксиды азота вызывают раздражение слизистой обо
лочки дыхательных путей, ухудшение снабжения тканей кислородом 
и другие нежелательные последствия.

Хвостовые газы производства азотной кислоты содержат после 
абсорбционных колонн от 0,05 до 0,2% оксидов азота, которые по с а 
нитарным требованиям без дополнительной очистки запрещено выбра
сывать в атмосферу.

Радикальное решение проблемы очистки хвостовых газов — ката
литическое восстановление оксидов азота горючими газами — водо
родом, природным газом, оксидом углерода, аммиаком. У словия про
ведения процесса и тип используемого катализатора определяются ви
дом применяемого газа. Восстановление оксидов азота снижает их 
содержание в очищенном газе до 0,001—0,005% , что обеспечивает са
нитарные нормы по содержанию оксидов азота в приземном слое возду
ха при мощностях производства кислоты до 1 млн. т/год, сосредото
ченных в одной точке и при высоте выброса 100— 150 м.

На ряде существующих производств азотной кислоты под давлением 
применен метод очистки, в котором восстановителем является природ
ный газ, а в качестве катализатора используется палладий на носителе, 
в качестве второго слоя катализатора — носитель (оксид алюминия).

На катализаторе протекают следующие реакции:

СН4 +  2 0 а =  С 0 2+ 2 Н 20  

СН4 +  2 \ '0 2 --= М2 +  2 Н ,0  -ь С0.2 

СН4 +  4\Ю =  2М24- 2Н 20  — С 0 2

Метод обеспечивает снижение содержания оксидов азота в выхлоп
ных газах до 0,005% . Теплота реакции используется для получения па
ра. Данный метод очистки органически связан с технологией азот
ной кислоты. Он нашел применение в агрегате, работающем под дав
лением 0,716 МПа, и в агрегате АК-72.

В качестве восстановителя вместо природного газа применяют так 
же аммиак. Этот метод характеризуется тем, что на алюмованадиевом
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катализаторе аммиак реагирует только с оксидами азота, т. е. обеспе
чивается селективное восстановление:

4!МН3+ 6 М 0  =  5М2+ 6 Н 20  
8\'Н 3+ 6 Ш 2 =  7Г ^ + 12Н 20

Одним из наиболее реальных способов утилизации оксидов азота, 
обеспечивающих санитарные нормы содержания оксидов азота в при
земном слое атмосферы после рассеивания их из выхлопной трубы, 
является адсорбционно-десорбционный метод, в котором использует
ся непрерывно циркулирующий сорбент (силикагель). Разработаны 
способы адсорбции на молекулярных ситах, промывки кислым раст
вором мочевины и другими промывными жидкостями.

На современных установках получения азотной кислоты нет по
стоянных источников сточных вод. Эти установки потребляют боль
шое количество оборотной охлаждающей воды. Растворы, периоди
чески сливаемые из насосов и другого оборудования, например при 
проведении ремонта, собирают в приямок и нейтрализуют.

Вопросы для повторения и самостоятельной проработки

1. Перечислите основные способы фиксации атмосферного азота.
2. Как изменялась структура сырьевой базы по мере развития азотной про

мышленности в нашей стране? Какой вид природного сырья находил практичес
кое применение вначале для получения технологического газа?

3. В чем преимущества природного газа перед другими видами природного 
сырья?

4. Составьте химическую и функциональную схемы получения технологи
ческого газа для синтеза аммиака из природного газа.

5. Почему необходима очистка природного газа от сернистых соединений? 
Как и при каких условиях она осуществляется?

6. Проанализируйте химическую и функциональную схемы сероочистки.
7. Какими соображениями руководствуются при выборе технологического 

режима основных стадий паровоздушной конверсии природного газа?
8. Какие катализаторы применяют на стадиях конверсии метана и оксида 

углерода? Какие примеси в газе вызывают отравление катализаторов? Каков 
срок их службы?

9. Что собой представляют отходящие газы агрегатов синтеза аммиака? 
Как осуществляется их очистка?

10. Какие методы нашли практическое применение для очистки конверти
рованного газа от диоксида углерода? Перечислите их достоинства и недостатки.

11. Напишите химические реакции, лежащие в основе моноэтаноламиновой 
очистки. Что является побочным продуктом процесса и какое практическое 
применение он находит?

12. Обоснуйте выбор технологического режима на стадиях абсорбции С 0 2 и 
регенерации растворителя в процессе моноэтаноламиновой очистки технологи
ческого газа.

13. Какие методы очистки от оксида углерода применяют в современных 
технологических установках производства синтез-газа?

14. Как осуществляется тонкая очистка конвертированного газа от оксидов 
углерода?

15. Назовите важнейшие области применения аммиака в народном хозяйст
ве.

16. Составьте функциональную схему синтеза аммиака.
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17. Каковы основные физико-химические особенности реакции синтеза амми
ака из азота и водорода, влияющие на выбор технологического режима процесса? 
Учитывая эти особенности, обоснуйте выбор давления, температурного режима 
процесса, тип технологической схемы.

18. Какими соображениями руководствуются при выборе объемной скорос
ти газа в колоннах синтеза аммиака?

19. Объясните механизм гетерогенно-каталитического процесса синтеза 
аммиака. Какими стадиями он может быть описан?

20. Какие катализаторы применяют для синтеза аммиака?
21. Какие методы выделения аммиака из циркуляционного газа применяют 

в установках среднего давления?
22. Что собой представляют продувочные и танковые газы? Какое они нахо

дят применение?
23. Объясните устройство колонны синтеза. Проанализируйте режим ее 

работы.
24. Сформулируйте основные требования к колоннам синтеза аммиака.
25. Какие технологические мероприятия способствуют охране окружающей, 

среды в производстве аммиака?
26. Где находит применение азотная кислота?
27. Что является сырьем для производства азотной кислоты и какие требо

вания к нему предъявляются?
28. Составьте химическую и функциональную схемы получения разбавленной 

азотной кислоты.
29. Какая реакция имеет наибольшую термодинамическую вероятность ис

ходя из анализа термодинамических характеристик реакций окисления аммиа
ка?

30. Обоснуйте выбор температуры, давления, концентрации аммиака в ам
миачно-воздушной смеси, обеспечивающих оптимальный выход оксида азота 
на стадии контактного окисления аммиака.

31. Что такое время контактирования, от чего оно зависит?
32. Какие катализаторы применяют для окисления аммиака? Какие приме

си газовой смеси являются ядами катализатора? С чем связаны потери катали
затора и какие пути снижения этих потерь можно предусмотреть?

33. Как устроены контактные аппараты для окисления аммиака?
34. Каков механизм образования разбавленной азотной кислоты на стадии 

абсорбции нитрозных газов? Какими технологическими параметрами опреде
ляется степень поглощения диоксида азота?

35. Каким требованиям должна удовлетворять абсорбционная аппаратура 
в производстве слабой азотной кислоты?

36. С какой целью продукционную азотную кислоту продувают воздухом? 
Куда направляют отходящие газы со стадии продувки?

37. Какие методы могут быть использованы для очистки хвостовых газов 
производства азотной кислоты? Сравните их достоинства и недостатки

38. В чем состоит сущность концентрирования азотной кислоты с помощью 
водоотнимающих средств?

39 Составьте химическую схему получения концентрированной азотной 
кислоты прямым синтезом. Используя физико-химические основы процесса, 
обоснуйте выбор технологического режима.
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Глава 15

Технология серной кислоты 
и минеральных удобрений

Среди отраслей химической промышленности наряду с производством 
соединений связанного азота одно из важнейших мест занимает про
изводство серной кислоты и минеральных удобрений. Эти комплек
сы производств тесно связаны друг с другом, так как серная кислота, 
аммиак, азотная кислота являются важнейшими исходными реаген
тами для получения минеральных удобрений.

§ 1. Технология серной кислоты

Среди минеральных кислот, производимых химической промышленно
стью, серная кислота по объему производства и потребления занимает 
первое место. Объясняется это и тем, что она самая дешевая из всех 
кислот, а также ее свойствами. Серная кислота не дымит, в концентри
рованном виде не разрушает черные металлы, в то же время является 
одной из самых сильных кислот, в широком диапазоне температур 
(от —40...—20 до 260—336,5 °С) находится в жидком состоянии.

Области применения серной кислоты чрезвычайно обширны. Су
щественная ее часть используется как полупродукт в различных от
раслях химической промышленности, прежде всего для получения ми
неральных удобрений, а также солей, кислот, взрывчатых веществ. 
Серная кислота применяется и при производстве красителей, химичес
ких волокон, в металлургической, текстильной, пищевой промышлен
ности и т. д.

Применение серной кислоты
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Серная кислота может существовать как самостоятельное химичес
кое соединение Н 25 0 4, а такж е в виде соединений с водой Н 25 0 4 •
• 2Н 20 , Н<,504 • Н 20 ,  Н „504 • 4Н .,0 и с триоксидом серы Н 25 0 4 •
• Б О з ,  Н 25 0 4  ■ 2 5 0 3 .

В технике серной кислотой называют и безводную Н 25 0 4 и ее вод
ные растворы (по сути дела, это смесь Н 20 , Н 28 0 4 и соединений 
Н 2Б 0 4 • л Н 20 ), и растворы триоксида серы в безводной Н 25 0 4 — 
олеум (смесь Н 25 0 4 и соединений Н 25 0 4 • я 5 0 3).

О 10 2030403060 70 80 901001020304050ВО 70 8090100 
Н2504,% Б03 (сШ % -

Рис. 15.1. Температура кристаллизации серной 
кисло гы

Рис. 15.2. Температура ки
пения серной кислоты при 
атмосферном давлении

Безводная серная кислота — тяж елая маслянистая бесцветная 
жидкость, смешивающаяся с водой и триоксидом серы в любом соотно
шении. Физические свойства серной кислоты, такие, как плотность, 
температура кристаллизации, температура кипения, зависят от ее 
состава. На рис. 15.1 представлена диаграмма кристаллизации систе
мы Н 20 — Н 2Б 0 4—БОз. Максимумы на ней отвечают составу соединений 
Н 25 0 4 • /гН ,0  или Н 25 0 4 • /гБОз, наличие минимумов объясняется тем, 
что температура кристаллизации смесей двух веществ ниже температу
ры кристаллизации каждого из них.

Безводная 100%-ная серная кислота имеет сравнительно высокую 
температуру кристаллизации 10,7 °С. Чтобы уменьшить возможность 
замерзания товарного продукта при перевозке и хранении, концентра
цию технической серной кислоты выбирают такой, чтобы она имела 
достаточно низкую температуру кристаллизации. Промышленность 
выпускает три вида товарной серной кислоты.

Концентрация

Башенная кислота . . . . . . .  75%
Контактная к и с л о т а ................................  92,5%
О л е у м ........................................................... 20% своб. БОз

Температура 
кристаллизации, °С

—29,5
—22,0

+ 2

§./«7

20
и чи аи 

Концентрация 
Н, БО, %

¿и  о и 1и0 
Концентрация 
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Зависимость температуры кипения серной кислоты от состава при 
атмосферном давлении представлена на рис. 15.2. Н иж няя кривая 
этой диаграммы фазового равновесия отвечает составу жидкой фазы, 
верхняя — составу паровой фазы, находящейся в равновесии с ки п я
щей жидкой. Из диаграммы следует, что серная кислота и вода обра
зуют азеотропную смесь состава 98,3% Н 23 0 4 и 1,7% Н 20  с максималь
ной температурой кипения (336,5 °С). Состав находящихся в равнове
сии жидкой и паровой фаз для кислоты азеотропной концентра
ции одинаков; у более разбавленных растворов кислоты в паровой ф а
зе преобладают пары воды, в паровой фазе над олеумом высока равно
весная концентрация 5 0 3.

Рассмотренные свойства серной кислоты необходимо учитывать как 
при выборе технологического режима процесса, так и при проекти
ровании отдельных аппаратов, трубопроводов и т. д. Например, при 
размещении цеха на открытой площадке необходимо предусмотреть 
теплоизоляцию трубопроводов, по которым циркулируют растворы 
серной кислоты, имеющие достаточно высокие температуры кристал
лизации. Учет диаграммы фазового равновесия паров и жидкости поз
воляет правильно выбрать условия проведения стадии абсорбции 
триоксида серы, обеспечивающие высокую степень абсорбции и пре
дупреждающие побочные явления, такие, например, как образование 
сернокислотного тумана.

Сырье для серной кислоты и методы ее получения. Исходными реа
гентами для получения серной кислоты могут быть элементная сера и 
серосодержащие соединения, из которых можно получить либо серу, 
либо диоксид серы. Такими соединениями являются сульфиды ж еле
за, сульфиды цветных металлов (меди, цинка и др.), сероводород и 
ряд других сернистых соединений.

Традиционно основными источниками сырья являются сера и ж е
лезный (серный) колчедан. Около половины серной кислоты в СССР 
получают из серы, треть — из колчедана. Значительное место 
в сырьевом балансе занимают отходящие газы цветной металлургии, 
содержащие диоксид серы.

В целях защиты окружающей среды во всем мире принимаются 
меры по использованию отходов промышлености, содержащих серу, 
В атмосферу с отходящими газами тепловых электростанций и метал
лургических заводов выбрасывается диоксида серы значительно 
больше, чем употребляется для производства серной кислоты. Н а 
пример, в 1980 г. мировое потребление серы составило 65 млн. т, 
а потеряно 5 0 2 с отходящими газами (в пересчете на серу) 100 млн. т. 
Из-за низкой концентрации 3 0 2 в таких отходящих газах их перера
ботка пока еще не всегда осуществима.

В то же время отходящие газы — наиболее дешевое сырье, низки 
оптовые цены и на колчедан, наиболее же дорогостоящим сырьем яв
ляется сера. Следовательно, для того чтобы производство серной кис
лоты из серы было экономически целесообразно, должна быть разра
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ботана схема, в которой стоимость ее переработки будет существенно 
ниже стоимости переработки колчедана или отходящих газов.

Получение серной кислоты включает несколько этапов. Первым 
этапом является получение диоксида серы окислением (обжигом) 
серосодержащего сырья *. Следующий этап — превращение оксида 
серы (IV) в оксид серы (VI). Этот окислительный процесс характери
зуется очень высоким значением энергии активации, для понижения ко
торой необходимо, как правило, применение катализаторов. В зави
симости от того, как осуществляется процесс окисления БО* в 5 0 3, 
различают два основных метода получения серной кислоты.

В к о н т а к т н о м  методе получения серной кислоты процесс 
окисления БОо и Б0 3 проводят на твердых катализаторах.

Триоксид серы переводят в серную кислоту на последней стадии 
процесса — абсорбции триоксида серы, которую упрощенно можно 
представить уравнением реакции

Б О з-Н ./) -► Н2504

При проведении процесса по н и т р о з н о м у ( б а ш е н н о м у )  
методу в качестве переносчика кислорода используют оксиды азота.

Окисление диоксида серы осуществляется в жидкой фазе и конеч
ным продуктом является серная кислота:

5 0 2 +  \ 20 3+ Н 20  ->- Н2504+2М0

В настоящее время в промышленности в основном применяют кон
тактный метод получения серной кислоты, позволяющий использо
вать аппараты с большей интенсивностью.

Контактный метод получения серной кислоты. Рассмотрим про
цесс получения серной кислоты контактным методом из двух видов 
сырья: серного (железного) колчедана и серы. Первой стадией процес
са является окисление сырья с получением обжигового газа, содержа
щего диоксид серы. В зависимости от вида сырья протекают экзотерми
ческие химические реакции обжига:
4Ре52 — 110, — 2Ре20 3 +  8 5 0 2 (1)
3 -{- 0 2 — 5 0 2 ( I I )

При протекании реакции (I) помимо газообразного продукта ре
акции 5 0 2 образуется твердый продукт Ре20 3, который может при
сутствовать в газовой фазе в виде пыли. Колчедан содержит различ
ные примеси, в частности соединения мышьяка и фтора, которые в 
процессе обжига переходят в газовую фазу. Присутствие этих соеди
нений на стадии контактного окисления диоксида серы может выз
вать отравление катализатора. Поэтому реакционный газ после ста
дии обжига колчедана должен быть предварительно направлен на

* Необходимость в этой стадии отпадает при использовании в качестве сы
рья отходящих газов, так как в этом случае обжиг сульфидов является одной 
из стадий других технологических процессов.
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стадию подготовки к контактному окислению (вторая стадия), кото
рая помимо очистки от каталитических ядов включает выделение па
ров воды (осушку), а также получение побочных продуктов (Se и Те).

Если обжиговый газ получают сжиганием серы, то отпадает необ
ходимость очистки от примесей. Стадия подготовки будет включать 
лишь осушку газа и утилизацию теплоты.

На третьей стадии протекает обратимая экзотермическая химичес
кая реакция контактного окисления диоксида серы:
S 0 2- H / 2 0 2 SOs ( I II)

Последняя стадия процесса — абсорбция триоксида серы концентри
рованной серной кислотой или олеумом.

Отдельные этапы получения серной кислоты могут быть по-раз
ному скомбинированы в технологической схеме процесса. Н а рис. 15.3 
представлены принципиальные схемы процесса получения серной кис
лоты. Одной из них является получение серной кислоты из колчедана 
по открытой схеме с так называемым одинарным контактированием.

Важнейшей задачей в производстве серной кислоты является повы
шение степени превращения S 0 2 в S 0 3. Помимо увеличения произво
дительности по серной кислоте выполнение этой задачи позволяет ре
шить и экологические проблемы — снизить выбросы в окружающую 
среду вредного компонента S 0 2.

Повышение степени превращения SOa может быть достигнуто раз
ными путями. Наиболее распространенный из них — создание схем 
двойного контактирования и двойной абсорбции (ДКДА).

Другим возможным вариантом решения той же задачи является 
проведение процесса по циклической (замкнутой) схеме с применением 
технического кислорода.

Следует отметить, что принципиальные схемы, изображенные на 
рис. 15.3, являются лишь предварительными схемами, не содержащи
ми большого количества информации. Например, в них не отражен 
теплообмен между отдельными потоками, необходимый для энерго
технологической схемы, не указаны типы аппаратов, используемых в 
каждом узле, и т. д. Решить эти проблемы можно, проведя анализ 
физико-химических и технологических особенностей отдельных ста
дий процесса.

Ниже рассмотрены особенности производства серной кислоты из 
колчедана и серы контактным способом по открытой (нециклической) 
схеме. Из приведенных на рис. 15.3 принципиальных схем следует, 
что в каждой из них можно выделить четыре основные крупные ста
дии: 1 ) получение обжигового газа, содержащего диоксид серы; 2 ) под
готовка обжигового газа к контактному окислению; 3) каталитичес
кое окисление диоксида серы; 4) абсорбция триоксида серы.

При различном технологическом оформлении некоторые детали 
этих стадий, особенно стадии 2 , будут отличаться, однако принципи
альный подход к их осуществлению и выбору технологического режима 
зависит от тех задач, которые решаются на рассматриваемом этапе,
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и в разных конкретных процессах получения серной кислоты будет 
одинаковым.

Получение обжигового газа из серы. При сжигании серы протекает 
необратимая экзотермическая реакция (II) с выделением очень 
большого количества теплоты: А Н  — —362,4 кДж/моль, или в пере
счете на единицу массы 362,4/32 =  11,325 кД ж /т =  11 325 кД ж /кг Б.

Расплавленная жидкая сера, подаваемая на сжигание, испаряется 
(кипит) при температуре 444,6 "С; теплота испарения составляет 
288 кДж/кг. К ак видно из приведенных данных, теплоты реакции го
рения серы вполне достаточно для испарения исходного сырья, поэто
му взаимодействие серы и кислорода происходит в газовой фазе (гомо
генная реакция).

Из колчедана методом одинарного контактирования 

Вода Пар

— -— >

Колчедан^

Обжиг
колчедана -* Утилизация

теплоты -ь Очистка газа 
от примесей

1  1

Огарок 
(побочный продукт)

Осушка
газа
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обмен

Окисление
БОг

Селеновый Серная
шлам кислота

(побочный продукт) (целевой продукт)

Н ,0
Отходящие 

газы'

Абсорбция
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Из серы методом двойного контактирования

Воздух
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Осушка
воздуха

Сжигание
серы
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теплоты

Окисление 
50 2 

I
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/целевой продукт)

Абсорбция
БОз
II
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Вода

Абсорбция
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I

Циклическая из серы Продувочные газы

Серная кислота 
(целевой продукт)

Рис. 15.3. Функциональные схемы производства серной кислоты 

426



Газ В котел-

цгилизатор

Сжигание серы в промышленности проводят следующим образом. 
Серу предварительно расплавляют (для этого можно использовать 
водяной пар, полученный при утилизации теплоты основной реакции 
горения серы). Так как температура плавления серы сравнительно 
низка, то путем отстаивания и последующей фильтрации от серы легко 
отделить механические примеси, не перешедшие в жидкую фазу, и полу
чить исходное сырье достаточной степени чистоты. Д ля сжигания рас
плавленной серы используют два типа печей — ф о р с у н о ч н ы е  и 
ц и к л о н н ы е .  В них не
обходимо предусмотреть рас
пыление жидкой серы для ее 
быстрого испарения и обес
печения надежного контакта 
с воздухом во всех частях ап
парата.

На рис. 15.4 изображена 
циклонная печь для сжига
ния серы. Она состоит из двух 
горизонтальных цилиндров — 
форкамеры 1 и двух камер 
дожигания 2 и 3. Печь имеет 
воздушный короб (рубашку)
4 для снижения температуры 
наружной обшивки печи и 
предупреждения утечки дио
ксида серы. В форкамеру 
через две группы сопл 7 тан
генциально подают воздух; 
через форсунку механическо
го типа 8 такж е тангенциаль
но поступает расплавленная сера. Образующийся при сжигании жид
кой серы обжиговый газ вместе с парами серы поступает через пере- 
жимное кольцо 6 из форкамеры в первую камеру дожигания 2, в 
которой такж е расположены воздушные сопла 9 и форсунки для 
подачи серы 10. Из первой камеры дожигания газ через пережимное 
кольцо 5  поступает во вторую камеру дожигания 3, где сгорают 
остатки серы (в пространстве между пережимными кольцами 5 к газу 
добавляют воздух).

Из печи обжиговый газ поступает в котел-утилизатор и далее в 
последующие аппараты.

Концентрация диоксида серы в обжиговом газе зависит от соотно
шения серы и воздуха, подаваемых на сжигание. Если воздух берут 
в стехиометрическом количестве, т. е. на каждый моль серы 1 моль кис
лорода, то при полном сгорании серы концентрация будет равна объем
ной доле кислорода в воздухе сзо,.шах =  21%. Однако обычно воз
дух берут в избытке, так как в противном случае в печи будет слишком 
высокая температура.

Рис. 15.4. Циклонная печь для сжигания
серы:
1 — форкамера; 2, 3 — камеры дожигания; 4 — 
воздушный короб; 5, 6 — пережимные кольца; 
7, 9 — сопла для подачи воздуха; 8, 10 —  фор
сунки для подачи серы
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При адиабатическом сжигании серы температура обжига для ре
акционной смеси стехиометрического состава составит — 1500 . 
В практических условиях возможности повышения температуры в 
печи ограничены тем, что выше 1300 °С быстро разрушается футеровка 
печи и газоходов. Обычно при сжигании серы получают обжиговый 
газ, содержащий 13— 14% БО,.

П олучение обжигового газа из колчедана . Суммарную реакцию об
жига колчедана можно представить в виде реакции (I), где А Н  — 
= —853,8 кДж/'моль Ре52, или 7117 кД ж /кг. Фактически она проте
кает через несколько последовательно-параллельных стадий. Сначала 
происходит медленная эндотермическая реакция термического разло
жения дисульфида железа, а затем начинаются сильно экзотермичес
кие реакции горения паров серы и окисления сульфида железа Ре5

Часть кислорода воздуха расходуется в реакции на окисление ж е
леза и поэтому максимально возможная концентрация диоксида серы 
в обжиговом газе в этом случае ниже, чем при сжигании серы. Ее можно 
определить следующим образом. В воздухе на каждый моль кислорода 
приходится 79/21 моль азота и инертов. Если на реакцию (I) воздух 
взят в соответствии со стехиометрическим уравнением, то в реакци-

79оннои смеси будет присутствовать на каждые 8 моль БО., 11 • =
41,4 моль азота. Следовательно,

8
6'цп т « = --------------  1 0 0 = 1 6 , 2 % .йиг ,т а х  § _  41 4

Обычно воздух берется в избытке к стехиометрическому количеству, 
тогда концентрация ¿О., в обжиговом газе будет тем меньше, чем боль
ше коэффициент избытка. Теоретическую концентрацию БО., в газе 
(при условии 10 0 %-ного использования серы колчедана) можно рас
считать по уравнению

5 2 , 1 - 3  100 (15Л)

где т  — коэффициент избытка воздуха по отношению к стехиометри
ческому.

Колчедан, применяемый для обжига, предварительно обогащают 
флотацией. Флотационный колчедан кроме пирита РеБо содержит ряд 
примесей (в частности, соединения мышьяка, селена, теллура, фтора), 
которые при обжиге переходят в состав обжигового газа в виде окси
дов А*а0 3, 5 е 0 2, Т е 0 2 и фторсодержащих газообразных соединений 
Н р , Р4. Наличие этих соединений обусловливает необходимость 
последующей очистки газа.

В состав обжигового газа входит также небольшое количество 
триоксида серы БОз, так как оксид железа при высоких температурах 
является катализатором окисления Э0 2 в 5 0 3.

Обжиг колчедана — типичный гетерогенный процесс в системе 
«газ — твердое», который можно описать моделью с фронтальным пе
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ремещением зоны реакции (см. гл. 9, § 2 ). В соответствии с этой мо
делью процесс включает ряд диффузионных стадий и саму химическую 
реакцию, такж е многостадийную. Д ля увеличения скорости процесса 
стремятся прежде всего уменьшить сопротивление диффузионных 
стадий, т. е. не проводить обжиг колчедана в диффузионой области. 
Это может быть достигнуто измельчением твердой фазы и интенсив
ной турбулизацией потока. Наиболее удобным аппаратом для этой 
цели является печь с псевдоожиженным слоем колчедана (печь «кипя
щего слоя» КС).

Температура процесса должна быть достаточно большой для обес
печения высокой скорости реакции. При низких температурах (ниже 
500 °С) не сможет протекать эндотермическая реакция термического 
разложения дисульфида железа. Однако проведение обжига при очень 
высоких температурах может вызвать нежелательный физический про
цесс спекания частиц горящего материала, приводящий к увеличению 
их размеров. Следствием этого явится увеличение времени полного 
превращения твердых частиц т„ и понижение производительности 
печи. Температура спекания колеблется в зависимости от состава 
(сорта) колчедана в пределах от 800 до 900 СС. Проведение процесса 
в адиабатическом режиме привело бы к разогреву до более высоких 
температур. Поэтому часть теплоты обжига приходится отводить 
внутри печи. Удобнее всего это сделать в печах КС, так как в псевдо 
ожиженном слое твердого материала достаточно велик коэффициент 
теплоотдачи от колчедана к поверхности охлаждающих элементов 
| ~  1000 кДж/(м--ч-К)1 и в «кипящий» слой можно ввести змееви
ки охлаждения.

Д ля обжига колчедана применяют несколько типов непрерывно 
действующих печей, в которых по-разному решен вопрос о характере 
движения твердой фазы. В старых сернокислотных установках мож
но встретить механические (подовые) печи. Измельченный колчедан 
находится в таких печах на нескольких подах и сгорает по мере пере
мещения его гребками с одного пода на другой. В печах п ы л е в и д 
н о г о  обжига частицы колчедана сгорают во время падения в полой 
камере. В ц и к л о н н ы е  печи колчедан подают тангенциально 
вместе с горячим воздухом с большой скоростью; колчедан сгорает, 
вращаясь в печи вместе с воздухом; расплавленный огарок вытекает 
через специальные отверстия.

В настоящее время в сернокислотной промышленности для обжи 
га колчедана применяют в основном п е ч и  к и п я щ е г о  с л о я  
с псевдоожиженным слоем твердого материала. В псевдоожиженном 
слое обеспечивается высокая скорость диффузионных и теплообмен
ных процессов (подвод кислорода к поверхности колчедана, отвод ди
оксида серы в газовый поток, отвод теплоты от поверхности сырья к га
зовому потоку). Отсутствие тормозящего влияния массо- и теплообме
на позволяет проводить обжиг колчедана в таких печах с высокой 
скоростью. Печи КС характеризуются максимальной интенсивностью 
в сравнении с другими конструкциями, применяемыми для обжига кол-
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Т а б л и ц а  15.1. Сравнительные характеристики печей КС 
и механических (подовых)

Печь
Интенсив

ность,
кг/(м3-сут)

Содержание 
БОг на вы

ходе из 
печи, %

Запылен
ность газа, 

г/м3

Содержание 
Б в огар

ке, %

КС
Механическая

1000
200

13— 15
8—9

300
10

0,5— 1
2

чедана. К недостаткам печей КС можно отнести высокую запыленность 
обжигового газа (табл. 15.1).

На рис. 15.5 изображена печь КС. Она представляет собой шахту, 
стальной корпус 1 которой футерован огнеупорным материалом. 
В нижней части печи расположена подовая плита (решетка) 4 с боль
шим числом отверстий, через которые подаваемый снизу воз-

|  Печной газ

Воздух

Рис. 15.5. Печь КС для обжига колче
дана:
/ — корпус; 2 — разгрузочная камера; 3 —  
бункер для огарка; 4 — подовая плита (ре
шетка); 5 — охлаждающие элементы; 6 —  кол
лектор для подачи вторичного воздуха

дух равномерно распределяется 
по всему сечению печи. В зоне 
кипящего слоя помещены охлаж 
дающие элементы 5  (трубы из 
углеродистой стали), присоеди
ненные к системе принудитель
ной циркуляции парового кот
ла-утилизатора. Огарок через 
провальную решетку камеры 2 
поступает в бункер 3. Однако 
большая часть огарка (до 90%) 
уносится с обжиговым газом. 
Через коллектор 6 подают вто
ричный воздух для обеспечения 
полного сгорания серы.

Печное отделение включает 
помимо печи обжига колчедана 
котел-утилизатор и аппараты 
для очистки обжигового газа от 
огарковой пыли.

Подготовка обжигового гази 
к  конт акт ном у окислению. Под
готовка обжигового газа к кон
тактному окислению заключает
ся в удалении из него примесей, 
присутствие которых может выз
вать затруднения при проведе
нии последующих стадий, а так
же нагрев (или охлаждение) до 
температуры, при которой начи
нается контактное окисление.
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Обжиговый газ, полученный сжиганием колчедана в печах КС, 
содержит большое количество огарковой пыли, соединения мышьяка, 
селена и фтора. Очистка обжигового газа начинается в печном отде
лении, где в циклонах и сухих электрофильтрах осаждают огарковую 
пыль. Содержание пыли в газе после этих аппаратов сухой очистки не 
должно превышать 50 мг/м3. Затем газ направляют на стадию мокрой 
очистки (в промывное отделение), где из обжигового газа удаляют 
остатки пыли, каталитические яды (соединения мышьяка и фтора), а 
также соединения селена.

Наличие в газе пыли, даж е в небольших количествах оставшейся 
после сухой очистки, может привести к повышению гидравлического 
сопротивления аппаратов и отравлению катализатора соединениями 
Ав, адсорбированными на огарковой пыли. Отравление катализатора 
произойдет и в том случае, если в газовой фазе останутся оксид мы
шьяка А боО з и л и  соединения фтора (Н Р и Б ^ ) .  Диоксид селена БеО., 
не является ядом для катализатора контактного окисления, однако он 
представляет собой ценное исходное сырье для промышленности полу
проводников.

Мокрая очистка обжигового газа заключается в промывке его раз
бавленной серной кислотой. При этом происходит ряд физических про
цессов: конденсация, абсорбция и т. п.

Основные примеси обжигового газа (А530  3, БеО., и др.), находя
щиеся в газо- и парообразном состоянии, выделяются при промывке 
серной кислотой, имеющей более низкую температуру, чем очищаемый 
газ. Примеси частично растворяются в серной кислоте, но большая их 
часть переходит в состав сернокислотного тумана. Появление тумана 
объясняют тем, что кроме БО» обжиговый газ содержит небольшое ко
личество триоксида серы и паров воды, которые при охлаждении газа 
взаимодействуют с образованием паров серной кислоты. В первой про
мывной башне газ очень быстро охлаждается; при этом пары серной 
кислоты конденсируются в объеме в виде тумана -м ел ки х  взвешенных 
в газе капель.

Суммарная поверхность капель тумана серной кислоты весьма ве
лика, поэтому в них растворяется большое количество Аэ^Оз, ЗеО., и 
других примесей, выделяющихся из газа вместе с туманом в промыв
ных башнях и электрофильтрах. Тщательная очистка газа от тумана 
необходима для выделения не только примесей, отравляющих контакт
ную массу, но и содержащейся в каплях серной кислоты, иначе при 
прохождении газа через аппаратуру и трубопроводы будет происхо
дить коррозия. При плохой очистке газа особенно большое количество 
тумана серной кислоты может выделяться в нагнетателях, так как 
высокая окруж ная скорость газа в них благоприятствует выделению 
мелких капель кислоты. Наибольшее разрушительное действие про
изводит туманообразная серная кислота в контактном отделении. 
Продукты коррозии, образующиеся при взаимодействии серной кис
лоты с металлом труб контактных аппаратов, подогревателей и тепло
обменников, увеличивают сопротивление аппаратуры, уменьшают
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коэффициенты теплопередачи и вызывают отложение твердых корок 
на первых слоях контактной массы.

Д ля  того чтобы мокрая очистка прошла эффективно, ее осуществ
ляют в нескольких аппаратах. Первая промывная башня — полая, 
так как в насадочной или тарельчатой колонне будет происходить за
бивание контактных элементов осаждающейся пылью. Во второй (на
садочной) промывной башне происходит укрупнение и частичное осаж
дение капель тумана. Окончательно туман улавливают в мокрых 
эл ектр офил ьтр ах .

Д л я  улучшения условий выделения тумана в мокрых электрофильт
рах снижают температуру газа и концентрацию орошающей кислоты 
во второй промывной башне, а после первого электрофильтра пропус
кают газ через увлажнительную башню, орошаемую очень слабой 
(5%-ной) серной кислотой. При этом повышается относительная влаж 
ность газа, что приводит к поглощению паров воды каплями тумана и 
увеличению их размера.

Во второй промывной и в увлажнительной башнях газ практичес
ки полностью насыщается парами воды. Присутствие паров воды в га
зе приводит к конденсации кислоты в теплообменниках контактного 
отделения и образованию тумана в абсорбционном отделении. При 
этом возможны большие потери серной кислоты с отходящими газа
ми, так как туман очень плохо улавливается в обычной абсорбцион
ной аппаратуре. Этим объясняется необходимость тщательной осушки 
обжигового газа в очистном отделении. Осушку газа производят в на- 
садочных башнях, где пары воды абсорбируются концентрированной 
серной кислотой. Содержание влаги в газе, выходящем из сушильных 
башен, не должно превышать 0,08 г/м3 (0 ,0 1 %).

Подготовка к контактному окислению газа, полученного при сжи
гании серы, значительно проще. Сера практически не содержит при
месей, которые при ее сжигании могли бы стать каталитическими яда
ми. Поэтому очистка газа заключается лишь в его осушке. Так как 
осушка концентрированной серной кислотой происходит при низких 
температурах, целесообразно подвергать осушке не обжиговый газ, 
который пришлось бы специально охлаждать, а холодный воздух, по
даваемый на сжигание серы. Обжиговый газ в этом случае будет со
держать лишь минимальное (допустимое) количество паров воды и для 
проведения контактного окисления его нужно лишь охладить в кот
лах-утилизаторах до температуры заж игания катализатора.

В связи с отсутствием громоздкой очистной аппаратуры схемы про
изводства серной кислоты из серы называют «короткими».

Конт акт ное окисление диоксида серы. Реакция (III) окисления ди
оксида серы характеризуется очень высоким значением энергии акти
вации и поэтому практическое ее осуществление возможно лиш ь в 
присутствии катализатора.

В промышленности основным катализатором окисления 5 0 2 яв л я 
ется катализатор на основе оксида ванадия У 20 8 (ванадиевая контакт
ная масса). Каталитическую активность в этой реакции проявляют и
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другие соединения, прежде всего платина. Однако платиновые ката
лизаторы чрезвычайно чувствительны даже к следам мышьяка, селе
на, хлора и других примесей и поэтому постепенно были вытеснены ва
надиевым катализатором.

Каталитическую активность проявляет также оксид железа (III) 
Ре20 3, однако лишь в области высоких температур. Каталитической 
активностью Ре20 3, входящего в состав огарка, можно объяснить на
личие в обжиговом газе, выходящем из печей КС, небольших количеств 
триоксида серы.

Реакция окисления диоксида серы — обратимая экзотермическая. 
Тепловой эффект реакции составляет при 500 °С 94,23 кДж/моль; в 
зависимости от температуры он описывается уравнением ДН — 
=  — 101420 +  9,26Т Дж/моль. Константа равновесия

К р =  ( 15 . 2)
Рб0 ,.е Ро’2°,е

может быть рассчитана по уравнению

4905, 5  о,  
1 ( = ----- — ----- — 4.6455.  ( 1 5 . 3 )

Состояние равновесия реакции можно характеризовать значениями 
равновесной степени превращения

п5О,,0 —/г502,е , , с ..
*50,.е =  ------ -- ' (15'4)л50,, О

В соответствии со стехиометрией реакции можно считать, что

л50 ,,0  — ” 5 0 2,е =  /г503,е; п$02,0 = п 50г,е П50г,е-

Тогда

*50 е = --------- -------------------• <1 5 5 >
"зО'.е^ п50, ,е

или, при замене равновесных количеств компонентов на их равновес
ные парциальные давления,

-  '’ г г ----------■ " 5 в |
^БО г.е 1 Р ь о , ,е

Подставив в уравнение (15.-6) отношение р§о»,е/р^о2,е из уравнения 
(15.2), получим



*§■

"=§
*

500 550 500 
Температура, °C

a
*

r 0,96
ъ.

Ov ^Ъ «и , 
* ^ { 

sCi«Ci

t> C; <=l_

Молярное отношение o 2is o 2
5

Выразив ро2,е через равновес
ную степень превращения (см. 
гл. 2,§ 4), получим

х. _  ____________
БО .̂е ~

Кг
\  р( Ь

- ах,SO. .е

0 , 5a.v,SO ,.e

(15.81

где р — общее давление; а и Ь — 
молярные доли БО, и О., в исход
ной реакционной смеси.

Уравнение (15.8) трансцендент- 
но относительно л^о.^ и Для его 
решения необходимо применение 
численных методов.

На рис. 15.6, а приведена зави
симость равновесной степени пре
вращения *50 , ,е от температуры 
при разных давлениях, а на 
рис. 15.6, б — зависимость равно
весной степени превращения 5 0 ,  
от соотношения концентраций кис
лорода и диоксида серы при по
стоянных температуре и давле
нии.

Скорость реакции и вид кине
тического уравнения зависят от 
типа применяемого катализатора. 

В промышленности применяют в основном ванадиевые контактные 
массы БАВ, СВД, СВС, ИК, в составе которых —8% \^.,03, нанесен
ного на пористый носитель.

Скорость каталитического окисления диоксида серы на ванадиевом 
катализаторе описывается уравнением

Рис. 15.6. Зависимость равновесной 
'степени превращения БСЬ:
а — от т е м п е р а т у р ы  при р а з н ы х  д а в л е н и 
ях: /  — 0,1 М П а ;  2 —  1 М П а ;  — 10 М П а .  
С о ст ав  и сх од н о й  р е а к ц и о н н о й  смеси: 7 % 
БОг, 11% 0 2, 82% Ы2; в — от м о л я р н о го  
о т н о ш е н и я  0 2 : 5 0 2 ( т е м п е р а т у р а  475 °С: 
д а в л е н и е  0,1 М П а )

dx

dr
kp
a

•ls o . Г, *so,
- 0 , 2 . v s c (‘ *so.)2

(15 .9)

где p = ■0 5  “ so., *so2 — степень превращения; т — время

константа скорости прямой реакции; Кр —
1 0,5 ахъо 

контактирования; k
константа равновесия реакции (III); р — давление.

Для упрощенных расчетов можно пользоваться уравнением Борее - 
кова:

dc,
a'rsO..
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Из уравнений (15.9) и (15.10) следует, что скорость реакции зави
сит от степени приближения к равновесию и как функция температу
ры проходит через максимум (с ростом температуры растет константа 
скорости прямой реакции и уменьшаются константа равновесия и рав 
новесная степень превращения).

Скорость реакции повышается с ростом концентрации кислорода, 
поэтому процесс в промышленности проводят при его избытке. Н а
пример, при получении серной кислоты из колчедана состав газа, пода
ваемого на контактное окисление, поддерживают таким: 3 0 2 — 7— 9%;
0 2 — 9— 11 %; N 3 — 82%, т. е. берут более чем трехкратный избыток 
кислорода против стехиометрического. Для этого более концентри
рованный обжиговый газ (14— 15% БОл) разбавляют воздухом перед 
стадией контактного окисления.

Так как реакция окисления БО., относится к типу экзотермических, 
температурный режим ее проведения должен приближаться к линии 
оптимальных температур (см. гл. 8, § 6). На выбор температурного 
режима дополнительно накладываются два ограничения, связанные со 
свойствами катализатора. Нижним температурным пределом является 
температура зажигания ванадиевых катализаторов, составляющая в 
зависимости от конкретного вида катализатора и состава газа 400—  
440 °С. Верхний температурный предел составляет 600—650 °С и оп
ределяется тем, что выше этих температур происходит перестройка 
структуры катализатора и он теряет свою активность.

В диапазоне 400—600 °С процесс стремятся провести так, чтобы по 
мере увеличения степени превращения температура уменьшалась.

Чаще всего в промышленности используют полочные контактные 
аппараты с наружным теплообменом. Схема теплообмена предполага
ет максимальное использование теплоты реакции для подогрева исход
ного газа и одновременное охлаждение газа между полками. Такая 
схема теплообмена показана на рис. 15.7. Ход процесса, соответствую
щий приближению к линии оптимальных температур, изображен на 
рис. 15.8. Исходные реагенты попадают в первый адиабатический слой 
реактора. Адиабата этого слоя почти доходит до равновесной кривой 
/ (верхняя граница области оптимальных температур, соответствующая 
скорости, равной 80% от максимальной, проходит очень близко к рав
новесной кривой); затем происходит промежуточное охлаждение. Ана
логично протекает процесс в следующих трех слоях катализатора. 
Линия 3 на диаграмме является адиабатой последнего слоя, а ее окон
чание вблизи равновесной кривой / соответствует достигаемой в ре
акторе степени превращения.

Одна из важнейших задач, стоящих перед сернокислотной про
мышленностью, — увеличение степени превращения диоксида серы 
и снижение его выбросов в атмосферу. Эта задача может быть решена 
несколькими методами.

Один из наиболее рациональных методов решения этой задачи, пов
семестно применяемый в сернокислотной промышленности, — метод 
двойного контактирования и двойной абсорбции (ДКДА). Его сущ-
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ность состоит в том, что реакционную смесь, в которой степень превра
щения БО., составляет 90—95%, охлаждают и направляют в промежу
точный абсорбер для выделения 5 0 3. В оставшемся реакционном газе 
соотношение 0 2 : БО, существенно повышается, что приводит к сме
щению равновесия реакции вправо (равновесная кривая 2 на рис. 15.8). 
Вновь нагретый реакционный газ снова подают в контактный аппа
рат, где на одном-двух слоях катализатора достигают 95% степени 
превращения оставшегося БО.,. Суммарная степень превращения Б 02 
составляет в таком процессе 99,5—
99,8%. Схема контактного отделе
ния, соответствующая методу ДКДА дд 
(три слоя на первой стадии контак
тирования плюс один слой на второй О,В

* 0,7
. . .  I

1- 0, 5  
&-

ОМ 

I  0.3 

^ о, г

о
400 450 500 550 600 

Температура, °С

Рис. 15.7. Схема контактного отде
ления производства серной кислоты 
по методу одинарного контактирова
ния:
/ — газодувка; 2 —  газовые теплообменни
ки; 3 — контактный аппарат

Рис. 15.8. Ход каталитического окис
ления Э 02 в полочном реакторе: 
равновесные кривые: 1 — для исходного 
реакционного газа (первая ступень кон
тактирования в схемах ДКДА), 2 —  для 
реакционной смеси после промежуточной 
абсорбции БОз; адиабаты последнего слоя 
реактора: 3 — при одинарном контактиро
вании, 4 — при двойном контактировании

стадии контактирования), изображена на рис. 15.9, а ход процесса 
изображен на рис. 15.8. Рабочая линия первых трех слоев на этом 
рисунке совпадает с рабочей линией аналогичного реактора с оди
нарным контактированием, описанного выше. Адиабата четвертого 
слоя 4 проходит уже по-другому — заканчивается вблизи новой рав
новесной кривой 2 (ср. с рис. 8.26).

Абсорбция триоксида серы. Последней стадией процесса производ
ства серной кислоты контактным способом является абсорбция три
оксида серы из газовой смеси и превращение его в серную кислоту. 
При выборе абсорбента и условий проведения стадии абсорбции необ
ходимо обеспечить почти 100%-ное извлечение 5 0 3 из газовой фазы.

436



Для полного извлечения Б 03 необходимо, чтобы равновесное парци
альное давление БОз над растворителем было ничтожно малым, так 
как при этом будет велика движущая сила процесса абсорбции. Однако 
в качестве абсорбента нельзя использовать и такие растворы, над по
верхностью которых велико равновесное парциальное давление паров 
воды. В этом случае еще не растворенные молекулы 5 0 3 будут реа
гировать с молекулами воды в газовой фазе с образованием паров сер 
ной кислоты и быстро конденсироваться в объеме с образованием мель 
чайших капель серной кислоты, 
диспергированных в инертной 
газовой среде — азоте, т. е. с 
образованием сернокислотного 
тумана:
5 0 3(г) +  Нг0 (г )  -  Н25 0 4(г) -  
-»  Н28 0 4 (туман) ;Д Я < 0

Туман плохо улавливается в 
обычной абсорбционной аппара
туре и в основном уносится с от
ходящими газами в атмосферу, 
при этом загрязняется окружаю
щая среда и возрастают потери 
серной кислоты.

Высказанные соображения 
позволяют решить вопрос о вы
боре абсорбента. Диаграмма фа
зового равновесия пар — жид
кость для системы Н ,0 —Н ,504—Б 03 (см. рис. 15.2) показывает, что 
оптимальным абсорбентом является 98,3%-ная серная кислота (тех
ническое название — моногидрат), соответствующая азеотропному 
составу. Действительно, над этой кислотой практически нет ни па
ров воды, ни паров 5 0 3. Протекающий при этом процесс можно ус
ловно описать уравнением реакции

5 0 3 +  лН25 0 4 +  Н20  — ( л + 1 )  Н ,5 0 4

Использование в качестве поглотителя хменее концентрированной 
серной кислоты может привести к образованию сернокислотного ту
мана, а над 100%-ной серной кислотой или олеумом в паровой фазе 
довольно велико равновесное парциальное давление 8 0 3, поэтому он 
будет абсорбироваться не полностью. Однако если в качестве одного 
из продуктов процесса необходимо получить олеум, можно совместить 
абсорбцию олеумом (1-й абсорбер) и абсорбцию 98,3%-ной кислотой 
(2-й абсорбер).

В принципе при высоких температурах над 98,3%-ной кислотой мо
жет быть значительным парциальное давление паров самой кислоты, 
что также будет снижать степень абсорбции БО.,. Ниже 100 °С равно

бо. во 1-й айсар5ер

Рис 15.9. Контактное отделение произ
водства серной кислоты по схеме ДКДА:
/ — газодувка; 2 — газовые теплообменники; 
3 — контактный аппарат
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весное давление паров Н25 0 4 очень мало и поэтому может быть до
стигнута практически 100%-ная степень абсорбции (рис. 15.10).

Таким образом, для обеспечения высокой степени поглощения сле
дует поддерживать в абсорбере концентрацию серной кислоты, близ
кую к 98,3%, а температуру ниже 100 °С. Однако в процессе абсорб
ции БОз происходит закрепление кислоты (повышение ее концентра
ции) и в силу экзогермичности реакции увеличивается температура. 
Для уменьшения тормозящего влияния этих явлений абсорбцию ве
дут так, чтобы концентрация Н25 0 4 при однократном прохождении

абсорбера повышалась только на 
1— 1,5%, закрепившуюся серную кис
лоту разбавляют в сборнике до кон
центрации 98,3%, охлаждают в на
ружном холодильнике и вновь подают 
на абсорбцию, обеспечивая высокую 
кратность циркуляции.

Технологическая схема производ
ства серной кислоты из колчедана 
методом двойного контактирования. 
Технологическая схема процесса по
лучения серной кислоты из колчедана 
методом ДКДА изображена на 
рис. 15.11. Колчедан через дозатор 
подают в печь кипящего слоя /. Полу
ченный запыленный обжиговый газ, 
содержащий 13% БО, и имеющий 

на выходе из печи температуру ~  700 °С, подают сначала в котел- 
утилизатор 3, а затем на стадию сухой очистки от огарковой пыли 
(в циклоны 4 и в  сухой электрофильтр 5). В котле-утилизаторе 
происходит охлаждение газа с одновременным получением энергети
ческого водяного пара (давление 4 МПа и температура 450 °С), кото
рый может быть использован как в самой установке для компенсации 
затрат энергии на работу компрессоров и насосов, так и в других цехах 
завода.

В очистном отделении, состоящем из двух промывных башен 6 и 
7, двух пар мокрых электрофильтров 8 и 9 и сушильной башни 10, 
происходит очистка газа от соединений мышьяка, селена, фтора и его 
осушка. Первая полая промывная башня 6 работает в испарительном 
режиме: циркулирующая кислота охлаждает газ, при этом теплота 
затрачивается на испарение воды из кислоты, поступающей на оро
шение. Концентрацию орошающей кислоты в первой башне, равную 
40—50% Н25 0 4, поддерживают постоянной за счет разбавления 10— 
15%-ной кислотой из второй промывной башни 7. Кислота из второй 
башни поступает в сборник 18 и после охлаждения возвращается на 
орошение.

После второй промывной башни газ проходит последовательно две 
пары электрофильтров 8 и 9. затем насадочную сушильную башню

Концентрация Н2501,/„
Рис. 15.10. Степень абсорбции БОз 
в моногидратном абсорбере при 
различных температурах:
/ — при 60 ЭС; 2 — при 80 °С; 3 — при 
100 °С; 4 —  при 120 °С
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Воздух

Природный газ

Рис. 15.11. Технологическая схема производства серной кислоты из колчедана по методу ДКДЛ:
/ - п е ч ь ;  2 - система гидроудаления огарка; 3 -  котел-утилизатор; 4 -  циклон с пересыпным устройством; ,5 сухой электрофильтр; 6 -  
полая промывная башня 7 - - насадочная промывная башня; 8, 9 — мокрые электрофильтры; 10 — сушильная башня, / фильтр-брызго 
уловитель 12 газодувка; 13 —  теплообменники контактного узла; 14 —  контактный аппарат; 15 пусковой подогреватель; 16 _ теплоо 
ченник; /7 второй моногидратиый абсорбер; 18 -  сборники кислоты; 19 — холодильники; ¿« — первый многогидратный абсорбер, 
олеумный абсорбер; Í2  холодильник вочлушного охлаждения кислоты



10, орошаемую 93—94% -ной серной кислотой при температуре 28— 
30 "С. Кислота циркулирует между сушильной башней 10 и сборни
ком 18; часть кислоты отводится как готовая продукция на склад. Для 
поддержания постоянной концентрации Н25 0 4 в сборник 18 вводят 
98—99%-ную кислоту из моногидратных абсорберов 17 и 20. Для под
держания постоянной температуры на стадии осушки циркулирующую 
кислоту охлаждают в воздушном холодильнике 22. Перед сушильной 
башней обжиговый газ разбавляют воздухом с целью снижения в нем 
концентрации БОа до 9% и увеличения избытка кислорода в соответ
ствии с оптимальными условиями окисления диоксида серы.

После сушильной башни обжиговый газ проходит через фильтр- 
брызгоуловитель И  и поступает в турбогазодувку 12. В теплообмен
никах 13 газ нагревается за счет теплоты продуктов реакции до тем
пературы зажигания катализатора (420—440 °С) и поступает на пер
вый слой контактного аппарата. В первом слое катализатора проис
ходит окисление 5 0 2 на 74% с одновременным повышением темпера
туры до 600 °С. После охлаждения до 465 °С газ поступает на второй 
слой контактного аппарата, где степень превращения достигает 86%, 
а температура газа возрастает до 514 °С. После охлаждения до 450 °С 
газ поступает на третий слой контактного аппарата, где степень пре
вращения яво, увеличивается до 94—94,5 %, а температура повыша
ется до 470 °С.

Затем в соответствии с требованиями метода ДКДА реакционный 
газ охлаждают в теплообменниках 13 до 100 °С и направляют на аб
сорбцию первой ступени: сначала в олеумный абсорбер 21, затем в 
моногидратный абсорбер 20. После моногидратного абсорбера и фильт- 
ра-брызгоуловителя газ вновь нагревают до температуры 430 °С и по
дают на четвертый слой катализатора. Концентрация диоксида серы 
в газе составляет теперь 0,75—0,85%. В четвертом слое происходит 
окисление 50., на ~80% , сопровождающееся повышением темпера
туры до 449 °С. Реакционную смесь вновь охлаждают до температуры 
409 °С и направляют на последний (пятый) слой контактного аппара
та. Общая степень превращения после пяти стадий контактирования 
составляет 99,9%. Газовую смесь после охлаждения направляют в мо
ногидратный абсорбер второй ступени абсорбции 17. Непоглощенный 
газ, состоящий в основном из воздуха, пропускают через фильтр 11 
для выделения брызг к тумана и выбрасывают в атмосферу через вы
хлопную трубу.

§ 2. Технология минеральных удобрений

Минеральные удобрения являются одним из важнейших для народного 
хозяйства видов продукции химической промышленности. Рост чис
ленности населения выдвигает перед всеми странами мира одну и ту 
же проблему — умелое управление способностью природы воспроиз
водить жизненные ресурсы и прежде всего продовольственные. Зада
ча расширенного воспроизводства продуктов питания уже давно реша
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ется путем применения в сельском хозяйстве минеральных удобрений. 
Научными прогнозами и перспективными планами предусматривается 
дальнейшее увеличение мирового выпуска минеральных и органоми
неральных удобрений, удобрений с регулируемым сроком действия и 
других видов вносимых в почву добавок.

В нашей стране выпускают практически все известные минераль
ные удобрения, а также необходимые в сельском хозяйстве кормовые 
добавки для животноводства и химические средства защиты растений.

Классификация минеральных удобрений. Минеральные удобрения 
классифицируют по трем главным признакам: агрохимическому наз- 
чению, составу и свойствам.

По агрохимическому назначению удобрения делят на п р я м ы е ,  
являющиеся источником питательных элементов для растений, и 
к о с в е н н ы е ,  служащие для мобилизации питательных веществ 
почвы путем улучшения ее физических, химических и биологичес
ких свойств. К косвенным удобрениям принадлежат, например, из
вестковые удобрения, применяемые для нейтрализации кислых почв, 
структурообразующие удобрения, способствующие агрегированию 
почвенных частиц тяжелых и суглинистых почв и др.

Прямые минеральные удобрения могут содержать один или не
сколько разных питательных элементов. По количеству питательных 
элементов удобрения подразделяют на п р о с т ы е  (односторонние, 
одинарные) и к о м п л е к с н ы е .

В простые удобрения входит только один из трех главных пита
тельных элементов: азот, фосфор или калий. Соответственно простые 
удобрения делят на а з о т н ы е ,  ф о с ф о р н ы е  и к а л и й н ы е .

Комплексные удобрения содержат два или три главных питатель
ных элемента. По числу главных питательных элементов комплексные 
удобрения называют д в о й н ы м и  (например, типа ЫР или РК) и 
тройными (№ К); последние называют также п о л н ы м и .  Удобре
ния, содержащие значительные количества питательных элементов 
и мало балластных веществ, называют к о н ц е н т р и р о в а н -  
н ы м и.

Комплексные удобрения, кроме того, разделяют на с м е ш а н 
н ы е  и с л о ж н ы е .  Смешанными называют механические смеси 
удобрений, состоящие из разнородных частиц, получаемые простым 
тукосмешением. Если же удобрение, содержащее несколько пита
тельных элементов, получается в результате химической реакции в 
заводской аппаратуре, оно называется сложным.

Удобрения, предназначенные для питания растений элементами, 
стимулирующими рост растений и требующимися в весьма малых ко
личествах, называются м и к р о у д о б р е н и я м и ,  а содержащие
ся в них питательные элементы — м и к р о э л е м е н т а м и .  Такие 
удобрения вносят в почву, в очень небольших количествах. К ним от
носятся соли, содержащие бор, марганец, медь, цинк и другие эле
менты.
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По агрегатному состоянию удобрения подразделяют на т в е р 
д ы е  и ж и д к и е  (например, аммиак, водные растворы и суспен
зии).

Большое значение имеют физические свойства удобрений. Водораст
воримые удобрительные соли должны быть сыпучими, легко рассеи
ваться, не быть сильно гигроскопичными, не слеживаться при хра
нении; должны обладать такими свойствами, чтобы сохраняться на 
почве в течение некоторого времени, не слишком быстро вымывать
ся дождевой водой и не сдуваться ветром. Этим требованиям в наи
большей мере отвечают крупнокристаллические и г р а н у л и р о 
в а н н ы е  удобрения, производство и применение которых непрерыв
но возрастают. Гранулированные удобрения можно вносить на поля 
механизированными методами с помощью туковых машин и сеялок 
в количествах, строго соответствующих агрохимическим требованиям.

Эффективным средством для уменьшения слеживания является 
обработка поверхности гранул поверхностно-активными веществами. 
В последние годы стали распространенными способы создания вокруг 
гранул различных оболочек, которые, с одной стороны, предохраня
ют удобрение от слеживания, а с другой — позволяют регулировать 
во времени процесс растворения питательных веществ в почвенных 
водах, т. е. создавать д о л г о в р е м е н н о  д е й с т в у ю щ и е  
у д о б р е н и я .

Ниже рассмотрены некоторые процессы получения фосфорных, 
азотных и комплексных удобрений.

Разложение фосфатного сырья и получение фосфорных удобрений.
Природные фосфаты (апатиты, фосфориты) используют в основном для 
получения минеральных удобрений. Качество полученных фосфор
ных соединений оценивают по содержанию в них Р.>05 — общего, раст
воримого в воде, растворимого в аммиачном растворе цитрата аммо
ния (цитратно растворимого).

Существует ряд методов переработки природных фосфатов: меха
нические, термические и методы кислотного разложения.

Одним из методов м е х а н и ч е с к о й  о б р а б о т к и  явля
ется измельчение фосфатов. Полученная фосфоритная мука при ис
пользовании в кислых почвах очень медленно растворяется в почвенных 
водах и таким образом становится долговременно действующим удоб
рением.

Фосфорные удобрения могут быть получены т е р м и ч е с к и м  
р а з л о ж е н  и е м  фосфатов при температурах 1200— 1800 °С. 
Гак получают термофосфаты, обесфторенные фосфаты, плавленые маг
ниевые и термощелочные фосфаты.

Однако основным методом получения фосфорных удобрений явля
ется х и м и ч е с к о е  р а з л о ж е н и е  фосфатного сырья мине
ральными кислотами, чаще всего серной. В результате сернокислот
ной переработки получают простой суперфосфат и фосфорную кисло
ту, которую в свою очередь, перерабатывают в двойной суперфос
фат, преципитат и сложные удобрения.
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Производство простого суперфосфата. Сущность производства 
простого суперфосфата состоит в превращении природного фторапа- 
тита, нерастворимого в воде и почвенных растворах, в растворимые 
соединения, преимущественно в монокальцийфосфат Са(Н2Р 0 4)2. 
Процесс разложения может быть представлен следующим суммарным 
уравнением:
2Са5Р ( Р 0 4)3-}-7Н ,504 + 6 , 5 Н 20  — 3 [С а(Н 2Р 0 4) 2-Н 20 ]  +
+  7[Са504-0,5Н20]Ч-2НР; ДЯ =  —227,4кДж (IV)

Практически в процессе производства простого суперфосфата раз
ложение протекает в две стадии. На первой стадии около 70% апа
тита реагирует с серной кислотой. При этом образуются фосфорная 
кислота и полугидрат сульфата кальция:

Са5Р (Р04)з +  5Н2504 +  2 ,5Н20  5 (Са504-0,5Н20) +  ЗН3Р04- Н Р  (V)

Эта стадия представляет собой химическое растворение, осложнен
ное осаждением на зернах фосфата плотных или сравнительно рыхлых 
пористых корок сульфата кальция. Плотные корки сильно затрудняют 
диффузию жидкой фазы к поверхности фосфата и поэтому реакция за
медляется; рыхлые корки замедляют реакцию в меньшей степени. 
Структура образующейся корки обусловлена скоростью кристалли
зации твердой фазы, зависящей главным образом от пересыщения 
раствора сульфатом кальция, которое определяется в свою очередь 
концентрацией серной кислоты, температурой и другими факторами.

Выкристаллизовавшиеся микрокристаллы сульфата кальция обра
зуют структурную сетку, удерживающую большое количество жид
кой фазы, и суперфосфатная масса затвердевает (схватывается). Пер
вая стадия процесса разложения начинается сразу после смешения 
реагентов и заканчивается в течение 20—40 мин в суперфосфатных 
камерах.

После полного израсходования серной кислоты начинается вторая 
стадия разложения, в которой оставшийся апатит (30%) разлагается 
фосфорной кислотой:
Са5Р ( Р 0 4)3-Ь 7 Н 3Р 0 4+ 5 Н 20  5 [С а(Н 2Р 0 4)2-Н20 ]  +  Н Р (VI )

Образующийся монокальцийфосфат в отличие от сульфата каль
ция не сразу выпадает в осадок. Он постепенно насыщает раствор фос
форной кислоты, после чего начинает выкристаллизовываться в виде 
Са(Н,Р04)2 • Н20 . Реакция (VI) протекает значительно медленнее, 
чем реакция (V), что объясняется низкой активностью фосфорной кис
лоты и кристаллизацией твердых фаз. Она начинается в суперфосфат
ных камерах и длится еще в течение 5—20 сут хранения суперфосфата 
на складе. После дозревания на складе разложение фторапатита счи
тают практически законченным, хотя в суперфосфате еще остается не
большое количество неразложившегося фосфата и свободной фосфор
ной кислоты.
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Функциональная схема получения простого суперфосфата пред
ставлена на рис. 15.12. Основные процессы проходят на первых трех 
стадиях: смешения сырья, образования и затвердевания суперфос
фатной пульпы, дозревания суперфосфата на складе.

Для обеспечения высокой скорости гетерогенного процесса серно
кислотного разложения фосфатов используют ряд технологических 
приемов:

1) серную кислоту для разложения фосфатов берут в небольшом 
избытке (в 1,07—1,14 раза больше стехиометрического количества);

2) используют 68,5—69,5%-ную серную кислоту: такая концентра
ция является оптимальной для кристаллизации сульфата кальция и 
дальнейшего разложения фосфатов;

Рис. 15.12. Функциональная схема производства простого суперфосфата

3) температуру в суперфосфатной камере поддерживают на уров
не 115— 120 °С, что обеспечивает достаточную скорость разложения и 
в то же время позволяет получить продукт (суперфосфат), обладаю
щий хорошими физическими свойствами.

Для получения товарного продукта более высокого качества супер
фосфат после дозревания подвергают нейтрализации твердыми добав
ками (известняком, фосфоритной мукой и т. п.) и гранулируют.

На рис. 15.13 изображена технологическая схема получения про
стого суперфосфата непрерывным способом с использованием кольце
вой вращающейся камеры. Серную кислоту, подогретую до 55-—65°С, 
из напорного бака 4 направляют в кислотный смеситель 2, где раз
бавляют водой до образования 68—68,5%-ной Н 25 0 4. Через 
щелевой расходомер 3 серную кислоту непрерывно подают в смеситель 
25, где в течение нескольких минут смешивают с апатитовым концент
ратом, поступающим из бункера 1 через весовой дозатор 26. Образую
щаяся при смешении густая сметанообразная пульпа при температу
ре 110 115 °С непрерывно поступает в суперфосфатную камеру 24 
Здесь продолжается начавшаяся в смесителе реакция разложения фос
фата серной кислотой. После затвердевания суперфосфатную массу 
вырезают ножами фрезера 22. Срезанный суперфосфат через централь
ную (разгрузочную) трубу 23 удаляют из камеры и ленточным транс
портером 21 подают на склад. С транспортера суперфосфат попадает
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на разбрасыватель 20, разбивающий комки суперфосфата. При этом 
часть влаги испаряется и суперфосфат охлаждается.

Отходящие из камеры фторсодержащие газы поступают на очистку 
в абсорбционные камеры, орошаемые водой или разбавленной кремне
фтористоводородной кислотой. При циркуляции в камерах получа
ется 8—10%-ный раствор Н281Р6, который отводят на переработку.

Рис, 15.13. Технологическая схема получения простого гранулированного супер
фосфата:
1 — бункер; 2 — кислотный смеситель; 3 — щелевой расходомер; 4 — напорный бак; 5 — бун 
кер для вызревшего суперфосфата; 6, 7, 13, 21 — транспортеры; 8, 12 —  грохоты; 9, 15 —  вал 
ковые дробилки; 10 — бункер для нейтрализованного суперфосфата; 11— элеватор; 14 — хо 
лодильник; 16 — барабанная сушилка; 17 — барабанный гранулятор; 18 — топка; 19 — грей 
ферный кран; 20 — разбрасыватель; 22 — фрезер; 23 —  центральная (разгрузочная) труба: 
24 — суперфосфатная камера: 25 — шнековый смеситель; 26 —  весовой дозатор

Суперфосфат выдерживают в течение 5—20 сут на складах, где он 
хранится в кучах высотой 6— 10 м. В течение этого времени с помощью 
грейферного крана 19 суперфосфат 2—3 раза перелопачивают для 
охлаждения.

Вызревший суперфосфат смешивают с сухим известняком для ней
трализации, отсеивают от крупных частиц на грохоте 8 и измельчают 
в валковой дробилке 9. Затем в барабанном грануляторе 17 порошко
образный суперфосфат смешивают с ретуром *, увлажняют и при вра
щении барабана окатывают в гранулы округлой формы.

Влажные гранулы сушат в барабанной сушилке 16 топочными га
зами. Высушенный продукт классифицируют на виброгрохоте 12. 
Фракция гранул размером 1—4 мм является товарным продуктом. 
Его охлаждают воздухом в аппарате 14 с псевдоожиженным слоем твер

* Ретуром называют часть готового продукта, не удовлетворяющую техни
ческим требованиям на него (например, состоящую из гранул меньшего или 
большего размера, чем требуемый) и возвращаемую в процесс.
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дой фазы и подают на затаривание. Мелкую фракцию вновь направля
ют на грануляцию, а крупную измельчают в дробилке 15 и возвращают 
элеватором 11 на грохот.

Простой гранулированный суперфосфат — дешевое фосфорное 
удобрение. Однако он имеет существенный недостаток — низкое со
держание основного компонента (19—21% усвояемого Р20 5) и высокую 
долю балласта — сульфата кальция. Его производят, как правило, в 
районах потребления удобрений, та • как экономичнее доставлять кон
центрированное фосфатное сырье к суперфосфатным заводам, чем пере
возить на дальние расстояния низкоконцентрированный простой супер
фосфат .

Получить концентрированное фосфорное удобрение можно, заме
нив серную кислоту при разложении фосфатного сырья на фосфорную. 
На этом принципе основано производство двойного суперфосфата.

Производство двойного суперфосфата. Двойной суперфосфат — 
концентрированное фосфорное удобрение, получаемое разложением 
природных фосфатов фосфорной кислотой. Он содержит 42—50% ус
вояемого Р20 5, в том числе в водорастворимой форме 27—42% Р 20 5, 
т. е. в 2—3 раза больше, чем простой. По внешнему виду и фазовому 
составу двойной суперфосфат похож на простой суперфосфат. Однако 
он почти не содержит балласта —■ сульфата кальция.

При разложении природных фосфатов фосфорной кислотой проте
кает реакция (VI), совпадающая со второй стадией производства про
стого суперфосфата. Фосфорную кислоту для проведения этой реак
ции предварительно получают также из фосфатного сырья, например 
путем его разложения концентрированной серной кислотой (экстрак
ционная фосфорная кислота), либо путем высокотемпературного вос
становления элементного фосфора с последующим его окислением и 
гидратацией (термическая фосфорная кислота).

Двойной суперфосфат можно получать по технологической схеме, 
аналогичной схеме получения простого суперфосфата. Такой метод 
получения двойного суперфосфата называется камерным. Его недо
статками являются длительное складское дозревание продукта, сопро
вождающееся неорганизованными выделениями вредных соединений 
фтора в атмосферу, и необходимость применения концентрированной 
фосфорной кислоты.

Более прогрессивным и экологичным является поточный метод 
производства двойного суперфосфата. В нем используют для разложе
ния сырья более дешевую неупаренную фосфорную кислоту. Метод 
является полностью непрерывным (отсутствует стадия длительного 
складского дозревания продукта).

Технологическая схема поточного метода производства гранулиро
ванного двойного суперфосфата из фосфорит ( м муки и неупаренной 
экстракционной фосфорной кислоты показана на рис. 15.14.

В реакторы 4 подают фосфоритную муку и фосфорную кислоту. 
В течение ~  1 ч при 70—90 °С происходит разложение фосфоритов на 
55—60%. Вытекающую из реакторов пульпу разделяют на два пото
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ка. Часть ее (около половины) высушивают топочными газами в рас
пылительной сушилке. Высушенный мелкозернистый материал под
вергают гранулированию. Для этого его смешивают в шнековом смеси- 
теле-грануляторе 8 со второй частью пульпы. Сюда же подают неболь
шое количество ретура. Затем гранулы, содержащие 20—22% влаги, 
высушивают в прямоточной барабанной сушилке до влажности 3—4%.

В процессе сушки разложение исходного сырья продолжается и 
общая степень разложения сырья увеличивается до 80—90%.

Рис. 15.14. Поточная схема производства гранулированного двойного суперфос
фата из фосфоритной муки и неупаренной экстракционной фосфорной кислоты:
/ — бункер для фосфоритной муки; 2 — весовой дозатор; 3 — напорный бак для фосфорной 
кислоты; 4 —  реактор; 5 — топка; 6 — распылительная сушилка; 7 — привод гребка; 8 — 
шнек; 9 — элеватор; 10 —барабанная сушилка; I I — грохот; /2 — дробилка; /3 — бункер мо 
лотого мела: 14 — ленточный транспортер: 15 -  барабанный нейтрализатор

Продукт, выходящий из барабанной сушилки, направляют на гро
хочение. Гранулы размерами от 1 до 4 мм нейтрализуют мелом в ба
рабанном нейтрализаторе 15. Частицы крупнее 4 мм измельчают в 
дробилке, смешивают с мелочью «  1 мм) и возвращают в смеситель- 
гранулятор в качестве ретура.

Простой и двойной суперфосфаты содержат Р20 5 в легко усваивае
мой растениями форме. Однако в последние годы больше внимания 
стало уделяться выпуску удобрений с регулируемым сроком действия, 
в частности долговременно действующих. Для получения таких удоб
рений можно покрыть гранулы суперфосфата оболочкой, регулирую
щей высвобождение питательных веществ. Другой путь — смешение 
двойного суперфосфата с фосфоритной мукой. Например, таким дол
говременно действующим фосфатным удобрением является суперфос. 
Это удобрение содержит 37—38% Р20 5, в том числе около половины — 
в быстродействующей водорастворимой форме и около половины —
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в медленнодействующей. Применение такого удобрения удлиняет 
срок его эффективного действия в почве.

Азотнокислотное разложение фосфатов. Получение сложных удоб
рений. Прогрессивным направлением в переработке фосфатного сырья 
является применение метода азотнокислотного разложения апатитов и 
фосфоритов. Этот метод позволяет использовать азотную кислоту не 
только как средство для разложения (перевода нерастворимых средних 
фосфатов в растворимую форму), но и как дополнительный источник 
питательных элементов. На основе азотнокислотного разложения фос
фатов обычно получают сложные NP- или NPK-удобрения.

В основе процесса разложения фосфатов азотной кислотой лежит 
реакция

Ca5F (P 0 4)3 — IOHNO3 -*• ЗН3Р 0 4- г 5C a(N 03)2-t-HF (V II)

в результате проведения которой образуется азотнокислотная вытяж
ка — раствор, содержащий нитрат кальция и свободную фосфорную 
кислоту. Существует ряд методов дальнейшей обработки азотнокислот
ной вытяжки. Во многих процессах вытяжку нейтрализуют аммиаком, 
получая фосфаты аммония (NP-удобрения). Если перед гранулиро
ванием нейтрализованной пульпы к ней добавляют соли калия (КС1, 
K2S 04), то получают тройное NPK-удобрение — нитроаммофоску.

Во многих процессах азотнокислотной переработки фосфатов ни
трат кальция Ca(N03)2, образующийся по реакции (VII), удаляют из 
реакционной смеси вымораживанием. Разработка таких схем дает воз
можность комплексной переработки фосфатного сырья и создания 
практически безотходного производства, исключающего сброс от
ходов, в частности фосфогипса. Азотнокислотный метод разложения 
фосфатов позволяет наряду с получением NPK-удобрений попутно 
выделить из сырья такие ценные вещества, как стронций, редкозе
мельные элементы и т. д., находящие применение в различных отрас
лях народного хозяйства (электронике, металлургии и т. д.).

На рис. 15.15 представлена функциональная схема безотходного 
процесса получения нитроаммофоски и попутных продуктов — оксидов 
редкоземельных элементов, фторида кальция, аммиачной селитры и 
т. п.

Производство азотных удобрений. Важнейшим видом минеральных 
удобрений являются азотные: аммиачная селитра, карбамид, сульфат 
аммония, водные растворы аммиака и др. Азоту принадлежит исклю
чительно важная роль в жизнедеятельности растений; он входит в со
став хлорофилла, являющегося акцептором солнечной энергии, и 
белка, необходимого для построения живой клетки. Растения могут 
потреблять только связанный азот — в форме нитратов, солей аммо
ния или амидов. Сравнительно небольшие количества связанного 
азота образуются из атмосферного за счет деятельности почвенных мик
роорганизмов. Однако современное интенсивное земледелие уже не 
может существовать без дополнительного внесения в почву азотных
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удобрений, полученных в результате промышленного связывания ат
мосферного азота.

Азотные удобрения отличаются друг от друга по содержанию в них 
азота, по форме соединений азота (нитратные, аммонийные, амидные), 
фазовому состоянию (твердые и жидкие), различают также физиоло
гически кислые и физиологически щелочные удобрения.

Апатит

-  удобрение

Рис. 15.15. Функциональная схема получения нитроаммофоски на основе азотно
кислотного разложения фосфатов

Производство аммиачной селитры. Аммиачная селитра, или нит
рат аммония, ЫН4М03 — кристаллическое вещество белого цвета, со
держащее 35% азота в аммонийной и нитратной формах, обе формы 
азота легко усваиваются растениями. Гранулированную аммиачную се 
литру применяют в больших масштабах перед посевом и для всех видов 
подкормок. В меньших масштабах ее используют для производства 
взрывчатых веществ.

Аммиачная селитра хорошо растворяется в воде и обладает боль
шой гигроскопичностью (способностью поглощать влагу из воздуха). 
Это является причиной того, что гранулы удобрения расплываются, 
теряют свою кристаллическую форму, происходит слеживание удобре
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ний — сыпучий материал превращается в твердую монолитную мас
су.

Для получения практически неслеживающейся аммиачной селитры 
применяют ряд технологических приемов. Эффективным средством 
уменьшения скорости поглощения влаги гигроскопичными солями 
является их гранулирование. Суммарная поверхность однородных

гранул меньше поверхности такого 
же количества мелкокристалличе
ской соли, поэтому гранулирован
ные удобрения медленнее погло
щают влагу из воздуха. Иногда ам
миачную селитру сплавляют с ме
нее гигроскопичными солями, на
пример с сульфатом аммония. В ка
честве аналогично действующих 
добавок применяют также фосфаты 
аммония, хлорид калия, нитрат 
магния. В основе процесса произ
водства аммиачной селитры лежит 
гетерогенная реакция взаимодейст
вия газообразного аммиака с раст
вором азотной кислоты:

NHs4-HNOs -v \'H4N03;
АН = — 144,9кД ж  (V III)

Химическая реакция протекает 
с большой скоростью; в промыш
ленном реакторе она лимитируется 
растворением газа в жидкости. Для 
уменьшения диффузионного тормо
жения большое значение имеет пе
ремешивание реагентов.

Интенсивные условия проведения процесса в значительной мере мо
гут быть обеспечены при разработке конструкции аппарата. Реакцию 
(VIII) проводят в непрерывно действующем аппарате ИТН (исполь
зование теплоты нейтрализации) (рис. 15.16). Реактор представляет 
собой вертикальный цилиндрический аппарат, состоящий из реакци
онной и сепарационной зон. В реакционной зоне имеется стакан 1, 
в нижней части которого расположены отверстия для циркуляции 
раствора. Несколько выше отверстий внутри стакана размещен барбо- 
тер 2 для подачи газообразного аммиака, над ним —1 барботер 3 для по
дачи азотной кислоты. Реакционная парожидкостная смесь выходит из 
верхней части реакционного стакана; часть раствора выводится из ап
парата ИТН и поступает в донейтрализатор, а остальная часть (цир
куляционная) вновь идет вниз. Выделившийся из парожидкостной сме
си соковый пар отмывается на колпачковых тарелках 6 от брызг раст

|  Соковый пар

Рис. 15.16. Аппарат ИТН:
1 — реакционный стакан; 2 — барботер ам
миака; 3 —  барботер азотной кислоты; 
4 —  диффузор; 5 — завихритель; 6 — кол
пачковая тарелка; 7 — брызгоотбойник; 
8 — промыватель
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вора аммиачной селитры и паров азотной кислоты 20%-ным раство
ром селитры, а затем конденсатом сокового пара.

Теплота реакции (VIII) используется для частичного испарения 
воды из реакционной смеси (отсюда и название аппарата — ИТН). 
Разница в температурах в разных частях аппарата приводит к более 
интенсивной циркуляции реакционной смеси.

Технологический процесс производства аммиачной селитры вклю
чает кроме стадии нейтрализации азотной кислоты аммиаком также 
стадии упаривания раствора селитры, гранулирования плава, охлаж
дения гранул, обработки гранул поверхностно-активными веществами, 
упаковки, хранения и погрузки селитры, очистки газовых выбросов 
и сточных вод.

На рис. 15.17 приведена схема современного крупнотоннажного 
агрегата по производству аммиачной селитры АС-72 мощностью 
1360 т/сут. Исходная 58—60%-ная азотная кислота подогревается в 
подогревателе /  до 70—80 °С соковым паром из аппарата ИТН 3 
и подается на нейтрализацию. Перед аппаратами 3 к азотной кислоте 
добавляют фосфорную и серную кислоты в таких количествах, чтобы 
в готовом продукте содержалась 0,3—0,5% Р20 5 и 0,05—0,2% суль
фата аммония.

В агрегате установлены два аппарата ИТН, работающие параллель
но. Кроме азотной кислоты в них подают газообразный аммиак, пред
варительно нагретый в подогревателе 2 паровым конденсатом до 120— 
130 °С. Количества подаваемых азотной кислоты и аммиака регули
руют таким образом, чтобы на выходе из аппарата ИТН раствор имел 
небольшой избыток кислоты (2—5 г/л), обеспечивающий полноту по
глощения аммиака.

В нижней части аппарата происходит реакция нейтрализации при 
температуре 155— 170 °С; при этом получается концентрированный 
раствор, содержащий 91—92% ЫН4Ы03. В верхней части аппарата 
водяные пары (так называемый соковый пар) отмываются от брызг 
аммиачной селитры и паров азотной кислоты. Часть теплоты сокового 
пара используется на подогрев азотной кислоты. Затем соковый пар 
направляют на очистку и выбрасывают в атмосферу.

Кислый раствор аммиачной селитры направляют в донейтрализатор 
4; куда поступает аммиак, необходимый для взаимодействия с остав
шейся азотной кислотой. Затем раствор подают в выпарной аппарат 
5. Полученный плав, содержащий 99,7—99,8% селитры, при 175 °С 
проходит фильтр 21 и центробежным погружным насосом 20 подается 
в напорный бак 6, а затем в прямоугольную металлическую грануля
ционную башню 16.

В верхней части башни расположены грануляторы 7 и 8, в нижнюю 
часть которых подают воздух, охлаждающий падающие сверху капли 
селитры. Во время падения капель селитры с высоты 50—55 м при 
обтекании их потоком воздуха образуются гранулы удобрения. Тем
пература гранул на выходе из башни равна 90— 110°С; горячие гра
нулы охлаждают в аппарате кипящего слоя 15. Это прямоугольный ап-
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Рис. 15.17. Схема агрегата аммиачной селитры АС-72:
/ — подогреватель кислоты: 2 — подогреватель аммиака; 3 — аппараты ИТН; 4 — донейтрал изатор; 5 — выпарной аппарат; 6 —  на
порный бак; 7, 8 — грануляторы; 9, 2:1 — вентиляторы; 10 —  промывной скруббер; / /  — барабан; 12, /■/ — транспортеры; 13 —  элева
тор; 15 —  аппарат кипящего слоя; /« — грануляционная башня; /7 — сборник; 18, 20—  насосы; 19 — бак для плава; 21 —  
фильтр для плава; 22 —  подогреватель воздуха



парат, имеющий три секции и снабженный решеткой с отверстиями. 
Под решетку вентиляторами подают воздух; при этом создается 
псевдоожиженный слой гранул селитры, поступающих по транспор
теру из грануляционной башни. Воздух после охлаждения попада
ет в грануляционную башню.

Гранулы аммиачной селитры транспортером 14 подают на обработку 
поверхностно-активными веществами во вращающийся барабан / / .  
Затем готовое удобрение транспортером 12 направляют на упаковку.

Воздух, выходящий из грануляционной башни, загрязнен части
цами аммиачной селитры, а соковый пар из нейтрализатора и паро
воздушная смесь из выпарного аппарата содержат непрореагировав
ший аммиак и азотную кислоту, а также частицы унесенной амми
ачной селитры. Для очистки этих потоков в верхней части грануляци
онной башни расположены шесть параллельно работающих промыв
ных скрубберов тарельчатого типа 10, орошаемых 20—30%-ным раст
вором аммиачной селитры, которая подается насосом 18 из сборника 
17. Часть этого раствора отводится в нейтрализатор ИТН для промыв
ки сокового пара, а затем подмешивается к раствору селитры, и, сле
довательно, используется для выработки продукции. Очищенный 
воздух отсасывается из грануляционной башни вентилятором 9 и вы
брасывается в атмосферу.

Производство карбамида. Карбамид (мочевина) среди азотных удоб
рений занимает второе место по объему производства после аммиачной 
селитры. Рост производства карбамида обусловлен широкой сферой его 
применения в сельском хозяйстве. Он обладает большей устойчиво
стью к выщелачиванию по сравнению с другими азотными удобре
ниями, т. е. менее подвержен вымыванию из почвы, менее гигроско
пичен, может применяться не только как удобрение, но и в качестве 
добавки к корму крупного рогатого скота. Карбамид, кроме того, ши
роко используется для получения сложных удобрений, удобрений с ре
гулируемым сроком действия, а также для получения пластмасс, 
клеев, лаков и покрытий.

Карбамид СО(ЫН2)2 — белое кристаллическое вещество, содержа
щее 46,6% азота. Его получение основано на реакции взаимодейст
вия аммиака с диоксидом углерода:

2МН3+ С 0 2 С 0(!\’Н2)2+ Н 20 ;  АН =  —  110.1 кДж (IX )

Таким образом, сырьем для производства карбамида служат ам
миак и диоксид углерода, получаемый в качестве побочного продукта 
при производстве технологического газа для синтеза аммиака. Поэтому 
производство карбамида на химических заводах обычно комбинируют 
с производством аммиака.

Реакция (IX) — суммарная; она протекает в две стадии. На первой 
стадии происходит синтез карбамата:

2ЫН3(г )+ С О * (г) !Ч'Н,СООЫН«(ж); АН =  — 125,6 кДж (X )

15В Зак. Ш 453



На второй стадии протекает эндотермический процесс отщепления 
воды от молекул карбамата, в результате которого и происходит об
разование карбамида:

>.!Н2СОО\'Н4(ж ) СО(ЫН2)2(ж ) -+• Н20 (ж ) ;  Л Я = 1 5 ,5 к Д ж  (X I)

Реакция образования карбамата аммония — обратимая экзотерми
ческая реакция, протекающая с уменьшением объема. Для смещения 
равновесия в сторону продукта ее необходимо проводить при повышен
ном давлении. Для того чтобы процесс протекал с достаточно высокой 
скоростью, необходимы и повышенные температуры. Повышение дав
ления компенсирует отрицательное влияние высоких температур на 
смещение равновесия реакции в обратную сторону. На практике син
тез карбамида проводят при температурах 150— 190 °С и давлении 15— 
20 МПа. В этих условиях реакция протекает с высокой скоростью и 
практически до конца.

Разложение карбамата аммония — обратимая эндотермическая 
реакция, интенсивно протекающая в жидкой фазе. Чтобы в реакторе 
не происходило кристаллизации твердых продуктов, процесс необхо
димо вести при температурах не ниже 98 °С [эвтектическая точка для 
системы СО(ЫН2)2 — 1\1Н2СС)(ЖН4]. Более высокие температуры сме
щают равновесие реакции вправо и повышают ее скорость. Максималь
ная степень превращения карбамата в карбамид достигается при 220 °С. 
Для смещения равновесия этой реакции вводят также избыток ам
миака, который, связывая реакционную воду, удаляет ее из сферы 
реакции. Однако добиться полного превращения карбамата в карба
мид все же не удается. Реакционная смесь помимо продуктов реакции 
(карбамида и воды) содержит также карбамат аммония и продукты 
его разложения — аммиак и СО...

Для полного использования исходного сырья необходимо либо пред
усмотреть возвращение непрореагировавших аммиака и диоксида 
углерода, а также углеаммонийных солей (промежуточных продуктов 
реакции) в колонну синтеза, т. е. создание рецикла, либо отделение 
карбамида от реакционной смеси и направление оставшихся реаген
тов на другие производства, например на производство аммиачной 
селитры, т. е. проведение процесса по открытой схеме.

В последнем случае плав, выходящий из колонны синтеза, дроссе
лируют до атмосферного давления; равновесие реакции (X) при темпе
ратурах 140— 150 °С практически полностью смещается влево и весь 
оставшийся карбамат разлагается. В жидкой фазе остается водный 
раствор карбамида, который упаривают и направляют на грануляцию. 
Рецикл образовавшихся газообразных аммиака и диоксида углерода 
в колонну синтеза потребовал бы их сжатия в компрессоре до давления 
синтеза карбамида. Это сопряжено с техническими трудностями, свя
занными с возможностью образования карбамата при низких темпера
турах и высоком давлении уже в компрессоре и забивки машин и тру
бопроводов твердыми частицами.

454



Поэтому в закрытых схемах (схемах с рециркуляцией) обычно при
меняют только жидкостной рецикл. Существует ряд технологических 
схем с жидкостным рециклом. К числу наиболее прогрессивных при
надлежат гак называемые схемы с полным жидкостным рециклом и с 
применением стриппинг-процесса. Стриппинг (отдувка) заключается 
в том, что разложение карбамата аммония в плаве после колонны синте
за ведут при давлении, близком к давлению на стадии синтеза, продув-

Рис. 15.18 Упрощенная технологическая схема получения карбамида с полным 
жидкостным рециклом и применением процесса стриппинга:
1 — колонна синтеза карбамида; 2 — скруббер высокого давления; 3 — инжектор; 4 — карба- 
матный конденсатор высокого давления; 5 — отдувочная колонна; 6 — насосы; 7 — конден
сатор низкого давления; 8 — ректификационная колонна низкого давления; 9 — подогрева
тель; 10 — сборник; / /  — выпарной аппарат; 12 — грануляционная башня

кой плава сжатым С0.2 или сжатым аммиаком. В этих условиях дис
социация карбамата аммония происходит за счет того, что при про
дувке плава диоксидом углерода резко снижается парциальное дав
ление аммиака и происходит смещение равновесия реакции (X) влево. 
Такой процесс отличается использованием теплоты реакции образо
вания карбамата и более низким расходом энергии.

На рис. 15.18 приведена упрощенная схема крупнотоннажного агре
гата синтеза карбамида с жидкостным рециклом и применением стрип- 
пинг-процесса. В ней можно выделить узел высокого давления, узел 
низкого давления и систему грануляции. Водный раствор карбамата 
аммония и углеаммонийных солей, а также аммиак и диоксид углеро
да поступают в нижнюю часть колонны синтеза 1 из конденсатора вы
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сокого давления 4. В колонне синтеза при температуре 170—190 °С и 
давлении 13—15 МПа заканчивается образование карбамата и проте
кает реакция синтеза карбамида. Расход реагентов подбирают таким 
образом, чтобы в реакторе молярное отношение ЫН3 : С 02 составляло 
2,8—2,9. Жидкая реакционная смесь (плав) из колонны синтеза карба
мида поступает в отдувочную колонну 5, где стекает по трубкам вниз. 
Противотоком к плаву подают сжатый в компрессоре до давления 13— 
15 МПа диоксид углерода, к которому для образования пассивирующей 
пленки и уменьшения коррозии оборудования добавлен воздух в ко
личестве, обеспечивающем в смеси концентрацию кислорода 0,5—
0,8%. Отдувочная колонна обогревается водяным паром. Парогазовая 
смесь из колонны 5, содержащая свежий диоксид углерода, поступает 
в конденсатор высокого давления 4. В него же вводят жидкий аммиак. 
Он одновременно служит рабочим потоком в инжекторе 3, подающем 
в конденсатор раствор углеаммонийных солей из скруббера 2 и при 
необходимости часть плава из колонны синтеза. В конденсаторе обра
зуется карбамат. Выделяющуюся при реакции теплоту используют 
для получения водяного пара.

Из верхней части колонны синтеза непрерывно выходят непрореа
гировавшие газы, поступающие в скруббер высокого давления 2, в 
котором большая часть их конденсируется за счет водного охлажде
ния, образуя водный раствор карбамата и углеаммонийных солей.

Водный раствор карбамида, выходящий из отдувочной колонны 5, 
содержит 4—5% карбамата. Для окончательного его разложения раст
вор дросселируют до давления 0,3—0,6 МПа и затем направляют в 
верхнюю часть ректификационной колонны 8. Жидкая фаза стекает в 
колонне вниз по насадке противотоком к парогазовой смеси, поднимаю
щейся снизу вверх; из верхней части колонны выходят МН3, С 02 и 
водяные пары. Водяные пары конденсируются в конденсаторе низкого 
давления 7, при этом растворяется основная часть аммиака и диоксида 
углерода. Полученный раствор направляют в скруббер 2. Оконча
тельная очистка газов, выбрасываемых в атмосферу, производится аб
сорбционными методами (на схеме не показана).

70%-ный водный раствор карбамида, выходящий из нижней час
ти ректификационной колонны 8, отделяют от парогазовой смеси и на
правляют после снижения давления до атмосферного сначала на вы
парку, а затем на грануляцию. Перед распылением плава в грануля
ционной башне 12 к нему добавляют кондиционирующие добавки, на
пример мочевиноформальдегидную смолу, чтобы получить неслежи- 
вающееся удобрение, не портящееся при хранении.

§ 3. Охрана окружающ ей среды а производстве 
серной кислоты и удобрений

Увеличение единичной мощности агрегатов по производству серной 
кислоты и удобрений может привести к загрязнению окружающей 
среды даже при сравнительно невысоких концентрациях вредных вы
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бросов. Поэтому основной тенденцией в развитии технологических 
процессов является создание замкнутых малоотходных или безотход
ных схем, сокращение до минимума сброса вредных веществ в атмо
сферу и в сточные воды.

В производстве серной кислоты для более полного использования 
диоксида серы применяют схемы двойного контактирования и двойной 
абсорбции; возможно применение схем, работающих при повышенном 
давлении, циклических схем.

Существующие в настоящее время технологические установки для 
производства серной кислоты загрязняют биосферу диоксидом и три- 
оксидом серы; промывные воды очистного отделения содержат такие 
токсичные вещества, как соединения мышьяка. Для снижения выбро
сов диоксида серы в схемах с невысокой степенью контактирования 
(98% и ниже) необходимо предусмотреть санитарную очистку газа. 
Для такой очистки могут быть применены абсорбционные методы, на
пример сульфит-гидросульфитный, основанный на взаимодействии 5 0 г 
с водными растворами сульфита аммония, и др. Для очистки от три- 
оксида серы, а особенно от серной кислоты в форме аэрозоля (тумана) 
отходящие газы пропускают через брызгоуловители и специальные 
фильтры. При необходимости на выхлопе сернокислотной системы 
предусматривают электрофильтры. Сточные воды сернокислотного’ 
производства должны быть подвергнуты тщательной очистке от соеди
нений мышьяка.

При производстве фосфорных удобрений велика опасность загряз
нения атмосферы фтористыми газами. Улавливание соединений фтора 
важно не только с точки зрения охраны окружающей среды, но также 
и потому, что фтор является ценным сырьем для получения фреонов, 
фторопластов, фторкаучуков и т.д. Для поглощения фтористых газов 
используют абсорбцию водой с образованием кремнефтористоводород
ной кислоты. Соединения фтора могут попасть и в сточные воды на ста
диях промывки удобрений^ газоочистки. Целесообразно для умень
шения количества таких сточных вод создавать в процессах замкнутые 
водооборотные циклы. Для очистки сточных вод от фтористых соеди
нений могут быть применены методы ионного обмена, осаждения с 
гидроксидами железа и алюминия, сорбция на оксиде алюминия и др.

Сточные воды производства азотных удобрений, содержащие амми
ачную селитру и карбамид, направляют на биологическую очистку, 
предварительно смешивая их с другими сточными водами в таких соот
ношениях, чтобы концентрация карбамида не превышала 700 мг/л, а 
аммиака — 65—70 мг/л.

Важной задачей в производстве минеральных удобрений является 
очистка отходящих газов от пыли. Особенно велика возможность за
грязнения атмосферы пылью удобрений на стадии грануляции. Поэто
му газ, выходящий из грануляционных башен, обязательно подверга
ется пылеочистке сухими и мокрыми методами.
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вопросы и упражнения для повторения 
и самостоятельной проработки

1. Составьте химические и функциональные схемы производства серной 
кислоты контактным методом из серы, серного колчедана и из отходящих газов 
цветной металлургии.

2. Используя диаграмму кристаллизации серной кислоты (см. рис. 15.1), 
определите, какой концентрации растворы серной кислоты целесообразно про
изводить, перевозить и хранить в условиях климата, преобладающего на большей 
части территории СССР.

3. Как влияет выбор сырья для производства серной кислоты на техноло
гическую схему процесса? Каковы основные различия в технологических схе
мах получения серной кислоты из серы и из колчедана?

4. Является ли реакция сжигания серы в промышленных печах гомогенной 
или гетерогенной? Ответ обоснуйте.

5. Каковы основные элементы конструкций печей для сжигания серы? 
Как в них обеспечивается необходимый технологический режим?

6. Обоснуйте выбор температурного режима сжигания серы и обжига кол
чедана.

7. Рассчитайте максимально возможную температуру, которая может быть 
получена в печи сжигания серы в адиабатическом режиме, если для процесса 
серу и сухой воздух берут в стехиометрическом соотношении, температура рас
плавленной серы 150 °С, температура воздуха 20 °С.

8. Составьте материальный баланс печи сжигания серы производительно
стью 100 т/сут. Степень окисления серы 100%. Коэффициент избытка сухого  
воздуха 1,5.

9. Составьте материальный баланс печи обжига колчедана КС-450. Произ
водительность печи по колчедану 450 т/сут. Содержание серы в сухом колчедане 
43%. Содержание влаги в колчедане 1,5%. Содержание Б 0 2 в сухом обжиговом 
газе 14,5 %. Температура поступающего воздуха 20 °С, его относительная влаж
ность 50%.

10. В чем преимущество печей КС при осуществлении процесса обжига кол
чедана перед другими типами печей? Как в этих печах регулируют температуру 
обжига?

11. Какие задачи решаются на стадиях сухой и мокрой очистки обжиго
вого газа? Каковы физико-химические основы стадии очистки?

12. Обоснуйте выбор температурного режима, состава обжигового газа, 
конструкции реакторов на стадии контактного окисления диоксида серы в про
изводстве серной кислоты?

13. Составьте таблицу материального баланса контактного аппарата для 
каталитического окисления диоксида серы производительностью 50 000 м3/ч (при 
нормальных условиях) исходного газа следующего состава (%): 5 0 2 — 7; 0 2 — 
11; Ы2 — 82. Суммарная степень окисления 5 0 г в БОз составляет 99,5% .

14. В чем состоят преимущества схем Д К Д А  перед схемами с одинарным кон
тактированием? За счет чего достигается увеличение степени превращения диок
сида серы при проведении процесса по схеме ДКДА?

15. Почему оптимальным абсорбентом для поглощения триоксида серы яв
ляется 98,3% -ная серная кислота?

16. Почему в схемах получения серной кислоты, где одним из продуктов 
является олеум, после олеумного абсорбера расположен моногидратный абсор
бер?

17. Какие можно предложить методы снижения содержания Б 0 2 в отходя
щих газах установок получения серной кислоты?

18. Какие принципы положены в основу различных способов классифика
ции минеральных удобрений?

19 Руководствуясь физико-химическими основами процессов получения про
стого и двойного суперфосфатов, обоснуйте выбор технологического режима.

20. Почему технологический процесс получения простого суперфосфата 
включает стадию хранения (дозревания) на складе?
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21. Какие можно предложить методы получения комплексных ЫРК-удоб- 
рений?

22. Руководствуясь физико-химическими основами получения аммиачной 
селитры, обоснуйте выбор технологического режима и конструкции аппарата 
ИТН.

23. Какие меры принимают для снижения слеживаемости аммиачной селит
ры?

24. Из каких стадий состоит процесс получения карбамида?
25. Каковы основные источники загрязнения окружающей среды при про

изводстве минеральных удобрений? Как уменьшить газовые выбросы и вредные 
выбросы со сточными водами в производстве фосфорных удобрений, аммиачной 
селитры, карбамида?

Глава 16

Технология нефти

Сырая нефть впервые в значительных количествах была добыта в 
1880 г. С тех пор ее добыча росла экспоненциально и сейчас в мировом 
масштабе ежегодно составляет 3,2 • 109 м3. Сырая нефть является 
смесью химических веществ, содержащей сотни компонентов. Основ
ную массу нефти составляют углеводороды — алканы, циклоалканы, 
арены. Содержание в нефтях алканов (предельных углеводородов) 
может составлять 50—70%. Циклоалканы могут составлять 30—60% 
общего состава сырой нефти, большинство из них является моноцик- 
лическими. Наиболее часто можно обнаружить циклопентан и цикло- 
гексан. Непредельные углеводороды (алкены), как правило, в нефти 
отсутствуют. Арены (ароматические углеводороды) составляют мень
шую долю от общего состава по сравнению с алканами и циклоалка- 
нами. В легкокипящих фракциях нефти преобладают простейший аро
матический углеводород бензол и его производные.

В основу классификации нефтей положено преимущественное со
держание какого-либо одного или нескольких классов углеводородов, 
причем количество основного компонента, определяющего название 
нефти, должно составлять не менее 50%. Так, различают нефти пара
финовые (например, некоторые грозненские, башкирские, нефти Та
тарии), нафтеновые (некоторые бакинские), парафино-нафтеновые (су- 
раханская), парафино-нафтено-ароматические (некоторые майкопс
кие), ароматические (чусовская).

Помимо углеводородов в составе органической части нефти нахо
дятся смолистые и асфальтовые вещества, представляющие собой вы
сокомолекулярные соединения углерода, водорода, серы и кисло
рода, сернистые соединения, нафтеновые кислоты, фенолы, азотис
тые соединения типа пиридина, хинолина, различные амины и др. 
Все эти вещества являются нежелательными примесями нефти. Для 
очистки от них требуется сооружение специальных установок. Сер
нистые соединения, вызывающие коррозию аппаратуры, наиболее 
вредны как при переработке нефти, так и при использовании нефте
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продуктов. По содержанию серы нефти классифицируют на малосер
нистые (бакинская, грозненская), содержащие от 0,1 до 0,5% серы; 
сернистые (волжская и башкирская) — до 2,5—3% серы; высокосер
нистые (чусовская)— до 5% серы.

К минеральным примесям нефти относят воду, присутствующую, 
как правило, в двух видах — легко отделяемую от нефти при отстаи
вании и в виде стойких эмульсий. Вода содержит растворенные в ней 
минеральные соли — ЫаС1, СаС12,М§С1., и др. Зола составляет в нефти 
сотые и тысячные доли процента. Кроме того, нефть содержит механи
ческие примеси — твердые частицы песка и глины.

Фракционный состав нефти определяется фракционной перегонкой, 
при которой нефть разделяется на фракции по температурам кипения. 
По плотности фракций, кипящих при одинаковой температуре, нефть 
классифицируют на легкую и тяжелую. Фракционный состав нефти 
предопределяет пути ее промышленной переработки.

Для переработки и использования нефти и нефтепродуктов большое 
значение имеют следующие свойства: температуры застывания, вспыш
ки, воспламенения и самовоспламенения, взрывоопасность.

§ 1. Важнейшие нефтепродукты

Из нефти в процессе переработки получают топливо (жидкое и газо
образное), смазочные масла и консистентные смазки, растворители, 
индивидуальные углеводороды—-этилен, пропилен, метан, ацитилен, 
бензол, толуол, ксилол и др., твердые и полутвердые смеси углеводо
родов (парафин, вазелин, церезин), нефтяные битумы и пеки, техни
ческий углерод (сажу), нефтяные кислоты и их производные.

Ж и д к о е  топливо, получаемое нефтепереработкой, подразделя
ют на моторное и котельное. Моторное топливо, в свою очередь, делят 
на карбюраторное, реактивное и дизельное. Карбюраторное топливо 
включает в себя авиационные и автомобильные бензины, а также трак
торное топливо — лигроины и керосины. Топливо для авиационных 
реактивных двигателей представляет собой фракции керосина различ
ного состава или их смесь с бензиновыми фракциями (авиакеросины). 
Дизельное топливо включает в себя газойли, соляровые фракции, при
меняемые в поршневых двигателях внутреннего сгорания с зажига
нием от сжатия. Котельное топливо сжигается в топках тепловозов, 
пароходов, тепловых электростанций, в промышленных печах и под
разделяется на мазут топочный, топливо МП для мартеновских печей.

К г а з о о б р а з н о м у  топливу относят углеводородные сжи
женные топливные газы, применяемые для коммунально-бытового об
служивания. Это смеси пропана и бутана в разных соотношениях.

С м а з о ч н ы е  м а с л а ,  предназначенные для обеспечения жид
костной смазки в различных машинах и механизмах, подразделяют в 
зависимости от применения на индустриальные, турбинные, компрес
сорные, трансмиссионные, изоляционные, моторные. Специальные 
масла предназначены не для смазки, а для применения в качестве ра
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бочих жидкостей в тормозных смесях, в гидравлических устройствах, 
в пароструйных насосах, а также в трансформаторах, конденсаторах, 
маслонаполненных электрокабелях в качестве электроизолирующей 
среды. Названия этих масел отражают область их использования, на
пример трансформаторное, конденсаторное и т. п.

К о н с и с т е н т н ы е  с м а з к и  представляют собой нефтя
ные масла, загущенные мылами, твердыми углеводородами и другими 
загустителями. Все смазки делят на два класса: универсальные и спе
циальные. Смазки отличаются большим многообразием, их насчи
тывается свыше ста наименований.

И н д и в и д у а л ь н ы е  у г л е в о д о р о д ы ,  получаемые 
в результате переработки нефти и нефтяных газов, служат сырьем для 
производства полимеров и продуктов органического синтеза. Из них 
наиболее важны предельные — метан, этан, пропан, бутан и др.; 
непредельные — этилен, пропилен; ароматические — бензол, толу
ол, ксилолы. Помимо перечисленных индивидуальных углеводородов 
продуктами переработки нефти являются предельные углеводороды с 
большой молекулярной массой (С1в и выше) — парафины, церезины, 
применяемые в парфюмерной промышленности и в виде загустителей 
для консистентных смазок.

Н е ф т я н ы е б и т у м ы ,  получаемые из тяжелых нефтяных ос
татков путем их окисления, используют для дорожного строительства, 
для получения кровельных материалов, для приготовления асфальто
вых лаков и полиграфических красок и др.

Одним из главных продуктов переработки нефти является м о- 
т о р н о е  т о п л и в о ,  которое включает авиационные и автомо
бильные бензины. Важное свойство бензина, характеризующее его 
способность противостоять преждевременному воспламенению в каме
ре сгорания, — детонационная стойкость. Стук в двигателе указыва
ет обычно на то, что произошло опережающее взрывное воспламенение 
и энергия израсходована бесполезно.

Детонационную характеристику бензина определяют в стандарт
ном одноцилиндровом двигателе при переменном давлении и оценива
ют значением октанового числа. Октановое число (о. ч.) — условная 
единица измерения детонационной стойкости, численно равная про
центному (по объему) содержанию изооктана (2,2,4-триметилпентана) 
в его смеси с н-гептаном, эквивалентной по детонационной стойкости 
испытуемому бензину в стандартных условиях испытания. По эмпи
рической шкале, введенной в 1927 г., принимают октановое число 
для н-гептана, который очень легко детонирует, равным нулю, а для 
изооктана, обладающего высокой стойкостью к детонации, равным 100. 
Если, например, испытуемый бензин по детонационной стойкости 
оказался при испытаниях эквивалентным смеси, состоящей из 80% 
изооктана и 20% н-гептана, то его октановое число равно 80. Со времени 
введения шкалы были найдены эталоны, превосходящие по детона
ционной стойкости изооктан, и в настоящее время октановая шкала 
расширена до 120.
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Определение октанового числа различных углеводородов показало, 
что в ряду алканов октановое число повышается по мере их разветвле
ния и понижается с возрастанием длины углеводородной цепи. Окта
новое число алкенов выше, чем соответствующих алканов, и повыша
ется по мере смещения двойной связи к центру молекул. У циклоал- 
канов октановое число выше, чем у алканов. Наиболее высокими окта
новыми числами обладают ароматические углеводороды; так, напри
мер, октановое число н-пропилбензола равно 105, этилбензола — 104, 
толуола — 107.

Бензин, полученный в процессе прямой перегонки нефти, состоит 
в основном из алканов с октановым числом 50—70. Для повышения ок
танового числа осуществляют обработку, в результате которой угле
водороды бензина изомеризуются с образованием более благоприятных 
структур, а также используют антидетонаторы — вещества, которые 
добавляют к бензинам в количестве не более 0,5% с целью значитель
ного увеличения их детонационной стойкости.

В качестве антидетонатора впервые начали применять тетраэтил
свинец (ТЭС) РЬ(С2Н5)4, промышленный выпуск которого начался в 
1923 г. Применяют также и другие алкилы свинца, например тетра- 
метилсвинец. К новым добавкам относятся карбонилы переходных ме
таллов. Антидетонаторы, в частности ТЭС, применяют в смеси с этил- 
бромидом, дибромэтаном, дихлорэтаном, монохлорнафталином (эти
ловая жидкость). Бензины с добавлением этиловой жидкости называ
ются э т и л и р о в а н н ы м и .  Этиловая жидкость очень ядовита, и 
при обращении с ней и этилированными бензинами необходимо со
блюдать специальные правила предосторожности.

§ 2. Первичная переработка нефти

Подготовка нефти к переработке. Сырая нефть содержит растворен
ные в ней газы, называемые попутными, воду, минеральные соли, 
различные механические примеси. Подготовка нефти к переработке 
сводится к выделению из нее этих включений и нейтрализации хими
чески активных примесей.

Выделение из нефти попутных газов производится в газоотдели- 
телях путем уменьшения растворимости газов за счет снижения давле
ния. Затем газы направляются для дальнейшей переработки на газо
бензиновый завод, где из них извлекают газовый бензин, этан, про
пан, бутан. Окончательное отделение газов от нефти происходит в ста
билизационных установках, где они отгоняются в специальных ректи
фикационных колоннах.

В специальном подогревателе выделяют из нефти легкие бензино
вые фракции, а затем, добавив в нее деэмульгатор, направляют в от
стойные резервуары. Здесь происходит освобождение нефти от песка 
и глины и обезвоживание. В настоящее время для разрушения эмуль
сий и удаления воды применяют различные способы, в том числе термо
химическую обработку под давлением. Более качественным способом
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разрушения эмульсий является электрический способ, заключающий
ся в пропускании нефти между электродами, включенными в цепь пе
ременного электрического тока высокого напряжения (30—45 тыс. В). 
При обезвоживании нефти происходит и удаление значительной части 
солей (обессоливание). Установки, служащие для удаления солей из 
нефти способом, сочетающим термохимическое отстаивание с обра
боткой эмульсии в электрическом поле, называются э л е к т р о 
о б е с с о л и в а ю щ и м и  (ЭЛОУ).

Присутствующие в нефти химически активные примеси в виде серы, 
сероводорода, солей, кислот нейтрализуются с помощью растворов 
щелочей или аммиака. Этот процесс, имеющий целью предотвра
щение коррозии аппаратуры, называется з а щ е л а ч и в а н  и е м  
нефти.

Кроме того, подготовка нефти к переработке включает сортировку 
и смешение нефтей для получения более равномерного по составу 
сырья.

Перегонка нефти. Первичная перегонка нефти — первый техноло
гический процесс переработки нефти. Установки первичной перера
ботки имеются на каждом нефтеперерабатывающем заводе.

П е р е г о н к а ,  или д и с т и л л я ц и я ,  — это процесс раз
деления смеси взаимнорастворимых жидкостей на фракции, которые 
отличаются по температурам кипения как между собой, так и с исход
ной смесью. При перегонке смесь нагревается до кипения и частично 
испаряется; получают дистиллят и остаток, которые по составу отли
чаются от исходной смеси. На современных установках перегонка неф
ти проводится с применением однократного испарения. При однократ
ном испарении низкокипящие фракции, перейдя в пары, остаются в 
аппарате и снижают парциальное давление испаряющихся высоко- 
кипящих фракций, что дает возможность вести перегонку при более 
низких температурах.

При однократном испарении и последующей конденсации паров 
получают две фракции: легкую, в которой содержится больше низко- 
кипящих компонентов, и тяжелую, в которой содержится меньше низ- 
кокипящих компонентов, чем в исходном сырье, т. е. при перегонке 
происходит обогащение одной фазы низкокипящими, а другой высоко- 
кипящими компонентами. При этом достичь требуемого разделения 
компонентов нефти и получить конечные продукты, кипящие в задан
ных температурных интервалах, с помощью перегонки нельзя. В свя
зи с этим после однократного испарения нефтяные пары подвергают 
ректификации.

Р е к т и ф и к а ц и я  — диффузионный процесс разделения жид
костей, различающихся по температурам кипения, за счет противоточ- 
ного многократного контактирования паров и жидкости.

На установках первичной перегонки нефти однократное испарение 
и ректификация, как правило, совмещаются. Для перегонки нефти 
используют одноступенчатые и двухступенчатые трубчатые установки.
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Теплоту, необходимую для проведения процесса, получают в трубчатых 
печах.

Первичная перегонка нефти осуществляется на трубчатых уста
новках. В зависимости от общей схемы нефтеперерабатывающего за
вода и свойств поступающей для переработки нефти перегонку ведут 
либо на атмосферных трубчатых установках (АТ), либо на установках, 
сочетающих атмосферную и вакуумную перегонку, — атмосферно
вакуумных трубчатых установках (АВТ).

Нефть
К вакуум- 

насосу 
 ̂Веретенный 
дистиллят 

Машинный 
дистиллят 
Легкий

дистиллят
Тяжелый
дистиллят-

Гудрон

Рис. 16.1. Схема атмосферно-вакуумной установки для перегонки нефти:
/, 5 — трубчатые печи; 2, 6 — ректификационные колонны; 3 —  теплообменники; 4 — конден
саторы

Нефть, как показано на рис. 16.1, подается на перегонку через 
теплообменники, где она нагревается до 170— 175 °С теплотой про
дуктов перегонки (утилизация теплоты), и поступает в трубчатую печь 
У. Нагретая до 350 °С нефть подается в испарительную часть колонны 
2, работающей под атмосферным давлением. Здесь происходит так 
называемое однократное испарение нефти. При впуске в испаритель 
нефть, нагретая в трубчатой печи, мгновенно испаряется вследствие 
резкого снижения давления; при этом расходуется часть теплоты. Па
ры низкокипящих фракций устремляются вверх навстречу стекаю
щей вниз жидкости — флегме, при соприкосновении с которой они 
охлаждаются и частично конденсируются. Жидкость при этом нагре
вается и из нее испаряются более летучие фракции, т. е. жидкость обо
гащается труднолетучими углеводородами, а пары — легколетучими. 
По высоте колонны отбираются дистилляты различного состава в стро
го определенных интервалах температур. Так, при 300—350 °С конден
сируется и отбирается соляровое масло, при 200—300 °С — керосин, 
при 160—200 °С — лигроиновая фракция. Из верхней части колонны 
выводятся пары бензина, которые охлаждаются и конденсируются в
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теплообменниках 3 и 4. Часть жидкого бензина подают на орошение 
колонны 2. В ее нижней части собирается мазут, который подвергают 
дальнейшей перегонке для получения из него смазочных масел во вто
рой ректификационной колонне 6, работающей под вакуумом. При пе
регонке мазута вакуум применяется с целью предотвращения расщеп
ления углеводородов под воздействием высоких температур. Предва
рительно мазут направляют во вторую трубчатую печь 5, где он нагре
вается до 400—420 °С. Образовавшиеся пары поступают в ректифика
ционную колонну 6, в которой поддерживается остаточное давление 
5,3—8,0 кПа. Стекающая вниз по колонне неиспарившаяся жидкость 
продувается острым водяным паром для облегчения условий испаре
ния легких компонентов и для снижения температуры в нижней части 
колонны. Ассортимент продуктов вакуумной перегонки мазута зави
сит от варианта переработки — масляной или топливной. По масляной 
схеме получают несколько фракций — легкий, средний и тяжелый 
масляные дистилляты; по топливной схеме получают одну фракцию, 
называемую вакуумным газойлем, используемым как сырье каталити
ческого крекинга или гидрокрекинга. Дистилляты, получаемые по пер
вой схеме, подвергают специальной очистке и затем смешивают в раз
личных соотношениях для получения тех или иных сортов масел. Из 
нижней части колонны выводится гудрон — остаток перегонки нефти. 
Гудрон используется как сырье для термического крекинга, коксо
вания, производства битума и высоковязких масел.

Выход продукции на установках прямой перегонки зависит от 
состава исходной нефти и от технологической схемы установки. На од
ном и том же заводе из одинакового сырья на разных перегонных уста
новках получают различное количество товарных продуктов.

§ 3. Деструктивная переработка нефти

В результате первичной перегонки нефти из нее в виде отдельных фрак
ций удается выделить вещества, которые в ней уже присутствовали. 
Применение деструктивных методов переработки нефти позволяет 
получать новые вещества, являющиеся товарными продуктами, не
обходимыми в различных отраслях народного хозяйства.

Термические процессы

Первоначально получили развитие термические процессы переработ
ки нефти — процессы расщепления углеводородов под влиянием теп
лового воздействия. В зависимости от условий и назначения процессы 
термической переработки подразделяют на термический крекинг, 
пиролиз, коксование.

Кинетика и механизм термических процессов. Нефть состоит из 
большого числа индивидуальных углеводородов, и реакции компонен
тов нефтяного сырья при высоких температурах чрезвычайно много
образны. Наряду с термическим распадом молекул осуществляются
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реакции синтеза и частично изомеризации, причем многие из этих ре
акций обратимы. Применение законов химической термодинамики дает 
возможность определить вероятность протекания реакции, макси
мальную степень превращения и равновесный состав продуктов.

Зависимость от температуры изменения свободной энергии образо
вания некоторых углеводородов показана на рис. 16.2. Как видно из 
рисунка, термодинамическая стабильность углеводородов (за исклю

чением ацетилена С2Н2) снижается с 
повышением температуры, а в гомо
логическом ряду она падает с ростом 
молекулярной массы. При высокой 
температуре арены значительно бо
лее устойчивы, чем алканы и цикло- 
алканы. В настоящее время для опи
сания термических реакций углево
дородов принят радикально-цепной 
механизм, который складывается из 
трех стадий: инициирование цепи, 
продолжение цепи, обрыв цепи.

Инициирование цепи. Распад угле
водородов на радикалы (инициирова
ние цепи) осуществляется преиму
щественно по связи С—С; разрыва 
С—Н-связи не происходит, так как 
для этого требуется значительно 
больше энергии: энергия С—С-свя- 
зи 360 кДж/моль, энергия С—Н-свя
зи 412 кДж/моль. Связи С—С в цик- 
лоалканах несколько менее прочны, 
чем в нормальных алканах. В аре
нах связи С—Н и С—С прочнее, чем 

в алканах, а связи, сопряженные с ароматическим кольцом, ослаб
лены. Сопряжение с кольцом понижает прочность связи примерно 
в такой же мере, как и сопряжение с двойной связью.

Реакции радикалов (продолжение цепи). Ненасыщенные соедине
ния со свободной валентной связью, не распадающиеся мгновенно на 
более устойчивые соединения, называются свободными радикалами. 
Радикалы обладают высокой реакционной способностью и вступают 
в различные реакции с очень большой скоростью. Свободные радикалы, 
сталкиваясь с молекулами исходного сырья, продолжают цепную реак
цию образования новых радикалов. Время жизни свободных радика
лов очень мало, порядка 10~3— Ю-1 с. Основная масса продуктов 
реакции получается в результате развития именно цепной реакции 
через свободные радикалы, а не в результате разрыва углеродной цепи. 
Различают следующие реакции радикалов:

1) замещение
сня-:-с2нв -*■ сн4 -¡- с2н5
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Рис. 16.2. Температурная зависи
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ния углеводородов из простых 
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2) распад радикалов с образованием ненасыщенных молекул и 
новых свободных радикалов
СН3СН2СНСН3 сн2= снсн3+сн3

3) присоединение радикалов по кратной связи 
СН3+С2Н4 С3Н,

4) изомеризация (предполагают, что изомеризация протекает через 
циклическое переходное состояние)

сн2снгсн2сн2сн;!сн2снз
сн2

н гС Г '' |'Н

сн,
снснгсн. СНзСН2СН2СН2СН2СНСН1

Обрыв цепи. При достижении равновесия вероятность встречи 
свободных радикалов друг с другом становится не меньшей, чем ве
роятность их соударения с молекулами исходного сырья. Взаимодей
ствие двух свободных радикалов приводит к обрыву цепи, так как 
при этом образуется стабильный углеводород:
СНа = СН-СН = СН2 — СН2̂ СН-СН = СН2
СНг=СН+Н сн2 = сн2
С2Н5 + н — С2Н4-Н,

Для реакций термического разложения применимы кинетические 
уравнения первого порядка. Однако четкое математическое описание 
всего комплекса термических реакций не представляется пока воз
можным, поскольку термическое разложение даже простейших угле
водородов включает множество элементарных актов, и, кроме того, 
на кинетику цепной реакции оказывают влияние продукты реакции.

Ниже рассмотрены термические превращения углеводородов в га
зовой фазе. Согласно рис. 16.2 углеводороды по термической стабиль
ности при высокой температуре можно расположить в следующем по
рядке: алканы — циклоалканы — алкены — арены.

Превращение алканов. Разрыв цепи нормальных углеводородов 
обычно происходит в середине с образованием насыщенного и нена
сыщенного углеводородов; параллельно может происходить дегидри
рование:
С4Н10 -  СН4Ч-С3Нв 

—► С,Н6-С 2Н4 
С4Н,„ — С4Н8-ЬН2

Превращение циклоалканов. Термодинамически наиболее харак
терны следующие типы реакций: 1) деалкилирование, или укорочение, 
боковых парафиновых цепей; 2) дегидрирование кольца с образова
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нием циклоалкенов и ароматических углеводородов; 3) частичная или 
полная дециклизация полициклических углеводородов после деал- 
килирования; 4) распад моноциклических углеводородов на алкены 
и алканы:

1) (сн2)2—сн3 — О  сн3 + сн2=сн2

“О - О * 2"- 0 —0 +зн-

■ С С Г - - С О “ -  с о
00 + 2Н,

Ц X +  2СлН4 +  2Н,

п  _ г  с -" ‘
-  2С3Н

С, Н 4 + С.Н8

Превращение алкенов. Алкены отсутствуют в сырье для крекинга, 
но образуются при термическом разложении углеводородов других 
классов, и их термические превращения определяют состав конечных 
продуктов крекинга. Разложение алкенов может протекать в различ
ных направлениях :

СнН2п -*■ 2Ст Нгт 
с„н2„ —► СтН2т +  С9Н2<г
с„н2л
с„н2,
с„н2,

СщН21
Ст Но

<7п 2д + 2
СдН 2(/ С;>Н2р _ 2

СпН2Я_ 2Н -н2

Высшие алкены по термической устойчивости приближаются к выс
шим алканам.

Превращение аренов. Арены наиболее термически устойчивы. Их 
термическая стабильность сильно изменяется в зависимости от строе
ния. Арены с длинными боковыми цепями способны деалкилироваться:

0 " н
—(СНг)3—с н 3

с н ,
+ С4н 8

0 е"
=сн.

+ С3Н8
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В условиях термических процессов незамещенные арены подвергают
ся дегидроконденсации и уплотнению по цепному механизму. Бензол 
конденсируется по схеме 
С6Н6 —► Свн5—С6Н5- Н 2

Развитие реакций конденсации разнообразных циклических угле
водородов в конечном итоге приводит к образованию карбоидов (кокса). 
Постепенное увеличение молекулярной массы, повышение содержания 
углерода и потерю водорода в результате конденсации ароматических 
структур можно проиллюстрировать следующими схемами:

00 -  
нафталин

СН,—СН,— СН2Ф 2 2 I
С Н 3

Н3С
/ С Н 2 

сн2— С Н /
дибутилбензол

Если целью процесса не является получение нефтяного кокса, 
то реакции коксообразования весьма нежелательны.

На основании рассмотрения химических превращений углеводо
родов различного строения в условиях термических процессов можно 
сделать вывод, что для деструктивной переработки нефтяного сырья 
характерны следующие основные реакции: деалкилирование, полиме
ризация, циклизация алкенов, дециклизация циклоалканов, деструк
тивная конденсация алкенов, конденсация аренов, реакции глубокого 
уплотнения до кокса. От преобладания и глубины протекания того или 
иного типа превращений углеводородов сырья и зависит качествен
ный и количественный состав целевых продуктов.

Термический крекинг. Термический крекинг осуществляется при 
470—540 °С под давлением 2—7 МПа. Термическое разложение угле
водородов начинается при 380—400 °С. С увеличением температуры 
скорость крекинга сильно увеличивается, поскольку процесс проте
кает в кинетической области. Повышение температуры крекинга при 
постоянных давлении и степени превращения сырья приводит к уве
личению содержания в продуктах легких компонентов, к снижению вы
хода тяжелых фракций и кокса. Выход газа при этом заметно увеличи
вается, причем растет содержание в нем непредельных углеводородов.

динафтил перилен
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При росте давления повышается температура кипения сырья и 
продуктов крекинга. Изменением давления можно влиять на фазовое 
состояние в зоне крекинга и проводить крекинг в паровой, жидкой и 
смешанной фазах. В паровой фазе обычно проводится крекинг бензи
на, керосино-газойлевых фракций. При парофазном крекинге давле
ние существенно влияет на состав продуктов крекинга, поскольку при 
повышении давления увеличивается скорость протекания вторичных 
реакций — полимеризации и гидрирования непредельных углеводоро
дов, конденсации ароматических углеводородов и ряда других. При 
этом уменьшается выход газа.

Влияние давления на жидкофазный крекинг тяжелых видов сырья 
(мазута, гудрона) невелико. При крекинге в смешанной фазе давление 
способствует гомогенизации сырья — газ частично растворяется в жид
кости, уменьшая ее плотность, а газовая фаза уплотняется. Следует, 
отметить, что применение повышенных давлений позволяет уменьшить 
размеры реакционных аппаратов.

Основными продуктами термического крекинга являются углеводо
родный газ — сырье для нефтехимического синтеза, крекинг-бензин, 
керосино-газойлевая фракция, термогазойль и крекинг-остаток. 
Бензины термического крекинга характеризуются низкой химической 
стабильностью и невысоким октановым числом (66—68). По детонаци
онной стойкости они не соответствуют современным требованиям к 
горючему автомобильных двигателей. Для использования крекинг- 
бензина в качестве компонента автомобильного бензина необходима 
его дополнительная стабилизация.

Керосино-газойлевая фракция (200—250 °С) является ценным ком
понентом флотского мазута. После гидроочистки газойль может ис
пользоваться как компонент дизельного топлива.

Термогазойль — сырье для производства технического углерода.
Крекинг-остаток (выше 350 °С) используется в качестве котельно

го топлива для теплоэлектростанций, морских судов, печей промыш
ленных предприятий. Качество крекинг-остатка как котельного топ
лива выше, чем качество прямогонного мазута. Крекинг-остаток 
характеризуется более высокой теплотой сгорания, более низкими 
температурой застывания и вязкостью, что особенно важно, так как 
облегчает условия его транспортировки как котельного топлива по 
системе подводящих трубопроводов и распыл в форсунках.

С целью получения максимального выхода крекинг-остатка — ма
ловязкого котельного топлива — некоторые установки нефтеперера
батывающих заводов реконструированы и работают в режиме легко
го крекинга — висбрекинга.

Термическому крекингу подвергают различные виды сырья: от 
легкого прямогонного бензина до гудрона и тяжелых фракций вторич
ного происхождения, получаемых при каталитическом крекинге и кок
совании. Технологическая схема процесса зависит от вида перерабаты
ваемого сырья. Общим для всех установок термического крекинга 
является наличие трубчатой печи, предназначенной не только для
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нагревания и частичного или полного испарения сырья, но и для про
ведения в ней химических превращений. В этом ее отличие от печей 
перегонных установок. Общий вид и устройство различных типов 
трубчатых печей схематически показаны на рис. 16.3. Под воздейст
вием высокой температуры и давления крекинг нефтяного сырья про
исходит непосредственно в трубках змеевиков. Сравнительно неболь
шой диаметр трубок обеспечивает быстрый вывод образовавшейся 
парожидкостной смеси из взрыво- и пожароопасной высокотемпера
турной зоны крекинга. В целях обеспечения требуемой степени пре-

Рис. 16.3. Основные типы трубчатых печей:
а — конвекционная; однокамерные с различным расположением конвекционной камеры: 0 — 
боковым, в — нижним, г — верхним, д — вертикальная цилиндрическая, е — беспламенного 
горения; двухкамерные двухпоточные: ж —  с горизонтальным сводом, з —  с наклонным сво 
дом; / --горелки  (форсунки); 2 — радиантный змеевик; 3 —  конвекционный змеевик; 4 —  ды 
моход; 5 — перевальная стенка: 6 — панельные горелки

вращения на большинстве установок предусматриваются специальные 
камеры, в которых используется теплота продуктов крекинга, выходя
щих из печи. Вследствие довольно большого объема камеры продукты 
могут долго (до 100 с) находиться в ней, и это способствует углубле
нию крекинга.

На современных установках термического крекинга, как правило, 
применяется рециркуляция.

Пиролиз. Пиролиз — наиболее жесткий процесс термической пе
реработки нефти. Он проводится при 700— 1000 °С и давлении, близком 
к атмосферному, и предназначается для получения высокоценных низ
ших алкенов (олефиновых углеводородов) — сырья нефтехимического 
синтеза.

Наилучшим видом сырья для получения алкенов в процессе пиро
лиза являются алканы. При расщеплении нормальных алканов имеют
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место следующие закономерности: этан почти полностью превращает
ся в этилен, из пропана и бутана с большим выходом образуются эти
лен и пропилен, из углеводородов с числом углеродных атомов боль
ше четырех получаются этилен, пропилен и алкены С4 и выше. При 
пиролизе изоалканов выход этилена меньше: образуется больше газо
образных алканов и в особенности метана. Арены при умеренных 
температурах являются балластом, а при более жестких условиях 
в значительной степени преобразуются в кокс и смолу.

Глубину процесса пиролиза определяют следующие факторы: тем
пература, время контакта, давление. Для пиролиза благоприятна вы
сокая температура. Так, при пиролизе пропана с повышением темпе
ратуры растет выход этилена и пропилена. Выход пропилена дости
гает максимума при более низкой температуре, что позволяет регу
лировать в продуктах соотношение этилена и пропилена. Соотношение 
этилена и пропилена можно также регулировать, изменяя время кон
такта. Получивший в последние годы широкое распространение пиро
лиз в жестких условиях (температура выше 800 °С, время контакта
0.3- 0,4 с) обеспечивает высокий выход этилена.

Давление сильно влияет на пиролиз углеводородов: при повыше
нии давления содержание алкенов уменьшается, а содержание н-ал- 
канов и ароматических углеводородов увеличивается. Обычно давление 
на выходе из змеевика печи пиролиза составляет 0,03—0,12 МПа, 
однако желательно работать при еще более низком давлении. Чтобы 
снизить парциальное давление углеводородов, разбавляют сырье 
водяным паром и используют в печи змеевики специальной конфигура
ции. При разбавлении сырья водяным паром значительно растет вы
ход этилена; кроме того, уменьшается коксообразование на стенах 
труб и увеличивается скорость движения газосырьевой смеси 
в печи. В табл. 16.1 представлены принципиальные схемы установок 
пиролиза и указан метод передачи теплоты в них.

В настоящее время появилось довольно много новых разновидно
стей пиролиза: с применением катализаторов и инициаторов, в при
сутствии водорода (гидропиролиз), в расплавленных теплоносителях.

Коксование. Коксование — процесс глубокого разложения нефтя
ных фракций без доступа воздуха с целью получения нефтяного кок
са и дистиллята широкого фракционного состава. Коксование позво
ляет утилизировать с превращением в светлые нефтепродукты не толь
ко прямогонные остатки — мазуты, полугудроны, гудроны, но и такие 
продукты, как асфальты и экстракты масляного производства. При 
этом из высоковязких остатков наряду с беззольным нефтяным коксом 
получают газ, бензин, дизельное и котельное топливо.

Нефтяной кокс применяют в качестве восстановителя в химической 
технологии, для приготовления анодов в металлургии, в производстве 
абразивов и огнеупоров (51С, В4С, Т1С), для получения Ве2С, Т1С (в 
авиационной и ракетной технике), в ядерной энергетике (В4С, 2гС), 
в качестве сырья для изготовления углеродистых материалов, исполь
зуемых для футеровки химической аппаратуры и оборудования. Чи-
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Т а б л и ц а  16.1. Классификация установок ггиролиза 
по методу передачи теплоты

В трубчатых 
печах Гомогенный Автотермический

В твердом тепло
носителе

песок | кокс

Сырье

Продукты

Сырье

«ж*
Пар |

Продукты

Пар Сырье
Кокс

1 Г \ 5

§
с

Реактор

Продукты

Нагрев че Смешение Непосред Непосредственный контакт
рез стенку сырья с пе ственный кон сырья с твердым теплоно

регретым па такт сырья с сителем
ром продуктами го

рения

стый углерод находит применение как замедлитель нейтронов в 
атомных реакторах.

Образование кокса в жидкофазных термических процессах прохо
дит по схеме: арены—»-смолы—>-асфальтены-*-кокс—»-графит.

Промышленные процессы коксования делят на три типа: периодиче
ские, полунепрерывные и непрерывные. Наибольшее распростране
ние в настоящее время имеет полунепрерывный процесс в установках 
замедленного коксования. Замедленное коксование нефтяных остатков 
протекает при 505—515 °С под давлением 0,2—0,3 МПа. Процесс за
медленного коксования имеет периодический характер по выгрузке 
кокса и непрерывный — по подаче сырья и выделению дистиллятных 
продуктов.

При непрерывном коксовании нагретое сырье вступает в контакт 
с подвижным нагретым до более высокой температуры инертным теп- 

. лоносителем. Коксование происходит в кипящем слое теплоносителя. 
На работающих установках непрерывного коксования теплоносителем 
является порошкообразный кокс, для перемещения которого исполь
зуется принцип пневмотранспорта.
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Экономические показатели установок замедленного коксования 
и коксования в кипящем слое приблизительно одинаковы. Достоинст
вом замедленного коксования является больший выход кокса.

Термокаталитические процессы

До 1940 г. для деструктивной переработки нефтяного сырья применя
лись исключительно термические методы. В настоящее время 90% 
нефти перерабатывается с использованием термокаталитических про
цессов, таких, как каталитический крекинг, риформинг, гидрогенолиз 
сернистых соединений и др. Применение катализаторов в процессах 
нефтепереработки позволило резко увеличить выход из нефти ценных 
продуктов и повысить их качество и, кроме того, вырабатывать зна
чительное количество ароматических углеводородов для нужд химиче
ской промышленности. Каталитические процессы менее энергоемки 
по сравнению с термическими, протекают с большей скоростью при 
более низких температурах и давлениях. Первоначальное развитие и 
промышленное применение получил каталитический крекинг.

Каталитический крекинг. Первыми катализаторами каталитическо
го крекинга были природные глины — аморфные алюмосиликаты 
(Al20 3-4Si02-Н20  +  лН20). Эти катализаторы термически мало
устойчивы и дают невысокий выход бензина — не выше 20—30%.

В настоящее время природные алюмосиликаты практически полно
стью вытеснены синтетическими кристаллическими алюмосиликатными 
катализаторами, содержащими в своем составе цеолиты (5—20 %). 
Использование цеолитсодержащих катализаторов позволило увеличить 
выход бензина до 45—50% без ухудшения других показателей процес
са.

Катализаторы каталитического крекинга должны обладать высокой 
механической прочностью, устойчивостью к истиранию, к действию 
водяного пара, высокой температуры и резким ее изменениям.

Особенностью катализаторов каталитического крекинга является 
их быстрая дезактивация. Поры катализатора закоксовываются через 
10—15 мин работы. Поэтому необходимо чередовать крекинг с регене
рацией катализатора, которая заключается в выжигании кокса и смо
листых отложений с поверхности катализатора воздухом при 540— 
580 °С. Для предохранения катализатора от местных перегревов воз
дух при этом разбавляют инертными газами.

Реакции углеводородов на катализаторах каталитического крекин
га протекают по цепному карбокатионному механизму. Наряду 
с крекингом углеводороды в условиях процесса вступают в реакции ал- 
килирования, деалкилирования, изомеризации, полимеризации, гид
рирования.

Механизм каталитического крекинга можно представить в виде 
цепных реакций. Зарождение цепи происходит под действием иона 
водорода катализатора:
НА Н + 4-А-



где НА — условное изображение алюмосиликатного катализатора в 
виде кислоты. Ионы карбония легче всего образуются при взаимодей
ствии протона катализатора с алкенами:

1?С Н =С Н 2Ч-Н + — Я - С Н — СН3

Этот механизм реакции доказан опытами с мечеными атомами 
(дейтерием).

Для ионов карбония наиболее характерны следующие превращения.
1. Перегруппировка в молекуле атомов водорода или метильных 

групп (скелетная изомеризация):
СН3

+ + IЯ-СН-СН., — СН3 —  К —  СН - сн2 —  и — с— сн3
I +сн3

2. Взаимодействие с нейтральными молекулами с образованием 
новых ионов карбония:

И — С Н — СН3Ч-С4Н1в — С4Н - И — СН2- С Н 3

и— сн-сн3- с4н„ с4н9+ и— сн=сн2

3 Распад карбоний-иона с большим числом углеродных атомов: 

СН3 — СН — СН2 — Я — СН3 — СН^=СН2 — и+

Развитие цепи идет по линии разнообразных превращений ионов кар
бония и водородного обмена с нейтральными молекулами. Обрыв 
цепи происходит в результате реакции между ионом карбония (катио
ном) и анионом алюмосиликата:

[*— С Н —С Н з + А -  — Я — СН =  СН , +  НА

Катализатор в конечном итоге восстанавливает свой химический 
состав, и процесс может начинаться снова.

Механизм каталитического крекинга значительно отличается от 
механизма термического крекинга, что обусловлено как специфич
ностью действия катализатора, так и кинетическими факторами. Ос
новные особенности механизма каталитического крекинга следующие.

1. Последовательность, в соответствии с которой различные клас
сы углеводородов вступают в реакции каталитического крекинга, иная, 
чем при термическом крекинге. Ниже приведены ряды основных групп 
углеводородов по убыванию их склонности к превращениям при тер
мическом и каталитическом крекинге:

т е р м и ч е с к и й  к р е к и н г :
алканы >  циклоалканы >  алкены >  алкилированные арены 

к а т а л и т и ч е с к и й  к р е к и н г :
алкены >  арены с большим числом боковых цепей >  циклоалканы ;> ал
каны
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Указанная последовательность объясняется избирательностью ад
сорбции различных углеводородов на поверхности катализатора. 
В первую очередь на катализаторе адсорбируются ненасыщенные, 
богатые энергией соединения: диалкены, алкены, арены; наименьшей 
адсорбционной способностью обладают алканы. Ускорение реакций 
крекинга в присутствии катализаторов для алкенов и аренов в сот
ни и даже тысячи раз превышает ускорение расщепления алканов. 
Селективная адсорбция обусловливает ступенчатый последовательный 
ход процесса, при котором углеводороды, сильно сорбируемые катали
затором, тормозят расщепление слабо сорбируемых веществ. При тер
мическом же крекинге все компоненты сырья претерпевают превраще
ния одновременно.

2. Развитие процессов перераспределения или диспропорциониро- 
вания водорода. Молекулы углеводородов, адсорбированные на ката
лизаторе, склонны дегидрироваться, что приводит к увеличению не- 
насыщенности и, как следствие, к более прочной адсорбции на ката
лизаторе. В результате вновь образовавшиеся алкены начинают поли- 
меризоваться и превращаться в конечный продукт процесса — кокс. 
При этом водород, теряемый молекулами, адсорбированными на 
катализаторе, насыщает различные осколки молекул и прежде всего 
изомеризованные алкены. Итак, одни молекулы теряют водород, дру
гие насыщаются им, в чем и состоит процесс диспропорционирования. 
Постепенно все активные центры катализатора закрываются коксом, 
что влечет за собой необходимость восстановления его активности 
(регенерации катализатора). Кокс — неизбежный продукт основного 
каталитического процесса; при термическом же крекинге кокс образу
ется в результате вторичных химических превращений и является про
дуктом побочных высокотемпературных реакций конденсации.

3. Значительное развитие реакций изомеризации. В результате 
изомеризации ненасыщенных осколков и дальнейшего насыщения их 
водородом в продуктах крекинга накапливаются изоалкены, в част
ности для крекинг-газа характерно высокое содержание изобутана.

Особенности механизма каталитического крекинга резко сказы
ваются на составе и свойствах конечных продуктов. Так, в газе мень
ше низкомолекулярных компонентов, но больше изобутана. Бензины 
обогащаются изоалканами и ароматическими углеводородами.

Основными преимуществами каталитического крекинга перед тер
мическим являются более высокая скорость реакций в присутствии 
катализатора и большая ценность получаемых продуктов.

В табл. 16.2 приведена сравнительная характеристика процессов 
каталитического и термического крекинга.

Каталитический крекинг осуществляют на установках с движущим
ся шариковым катализатором и с пылевидным или микросферическим 
катализатором в кипящем слое.

На рис. 16.4 приведена технологическая схема с движущимся шари
ковым цеолитсодержащим катализатором.
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Т а б л и ц а  16.2. Сравнительная оценка процессов термического 
и каталитического крекинга

Условия процесса Термический крекинг Каталитический крекинг

Температура, °С 470—540 450—525
Давление, МПа 
Характеристика продук

тов:

2,0—2,7 0,06—0,14

газ В основном фракция 
С,—Сг

В основном фракция
С3- С 5

бензин Содержит значительное 
количество алканов нор
мального строения, алке- 
нов и диенов, октановое 
число 66— 68

Содержит много раз
ветвленных алканов и 
аренов, октановое число 
7 8 -8 5

Широкое распространение получили установки каталитического 
крекинга в кипящем слое. Катализатор, применяемый для этих целей, 
изготавливают в виде мелких шариков (20—80 мкм) или частиц не
правильной формы (12—120 мкм). Технологическая схема установки 
приведена на рис. 16.5.

Рис. 16.4. Технологичес
кая схема установки с 
движущимся катализато
ром:
/ — совмещенный реактор- 
регенератор; 2 — пневмо
транспорт; потоки: / — сы
рье, / /  — водяной пар, I I I  —  
дымовые газы. I V —  воздух. 
V — продукты реакции

Рис. 16.5. Схема каталитического крекинга 
з псевдоожиженном слое;
I —  трубчатая печь; 2 — регенератор с псевдо- 
ожиженным слоем твердой фазы; 3 — реактор с 
восходящим потоком: 4 — ректификационная ко
лонна

Сырье нагревается в печи 1, смешивается с рециркулятом и 
подается в подъемный стояк катализаторопровода, по которому ка
тализатор, сырье и рециркулят поступают в реактор 3. Процесс кре-
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кирования начинается еще в стояке и заканчивается в кипящем слое 
реактора. Пары продуктов реакции и водяной пар, подаваемый в от- 
парную зону, уходят через верхний штуцер реактора и поступают в 
нижнюю часть ректификационной колонны 4. С верха колонны отво
дятся газ, водяные пары и пары бензина. С низа колонны насосом в ре
актор откачивается тяжелый газойль со взвешенной в нем катализатор- 
ной пылью.

Катализатор из кипящего слоя реактора медленно опускается в от- 
парную зону, куда подают водяной пар, с помощью которого с по
верхности удаляются пары нефтепродуктов. Далее катализатор посту
пает в катализаторопровод, откуда воздушный поток поднимает его в ре
генератор 2. Основная часть воздуха для выжига кокса подается не
посредственно в регенератор. Для съема избыточной теплоты в змее
вики регенератора подводят пар или воду. Дымовые газы, образовав
шиеся при выжиге кокса, отводят сверху и направляют в котел-ути
лизатор, а затем в электрофильтр для улавливания катализаторной 
пыли.

Для увеличения средней скорости движения катализатора может 
быть применен реактор с восходящим или полусквозным потоком ката
лизатора.

Каталитический риформинг. Каталитический риформинг исполь
зуют для повышения октанового числа бензиновых фракций и для 
получения аренов, являющихся ценным сырьем нефтехимического син
теза.

В процессе риформинга молекулы углеводородов подвергаются пере
стройке (реформируются) без изменения числа углеродных атомов в 
молекуле. В основе процесса лежат реакции, открытые и изученные 
советскими учеными: дегидрирование циклоалканов (нафтенов) в аре
ны (Н. Д. Зелинский и его школа) и дегидроциклизация (дегидриро
вание, сопряженное с циклизацией) алканов (Б. А. Казанский, 
А. Ф. Платэ, Б. Л. Молдавский):

сн

Если исходный алкан содержит менее шести атомов углерода в ос
новной цепи, то ароматизации предшествует изомеризация алкана 
с удлинением основной цепи:



При объяснении механизма дегидроциклизации предполагают два 
пути:

Алкан Ц иклоалкан Арен

Алкен

В результате этих реакций происходит дегидрирование циклоал- 
канов с образованием ароматических углеводородов, выход которых 
растет с повышением температуры и снижением давления. В процес
се риформинга ароматизация циклоалканов является наиболее жела
тельной реакцией.

Дегидроциклизация алкилароматических углеводородов ведет к об
разованию конденсированных ароматических систем:

Кроме рассмотренных целевых реакций при риформинге проте
кают и побочные процессы, часто нежелательные. Так, в некоторой 
степени происходит крекинг высших углеводородов с образованием 
низших газообразных алкенов и алканов:
КСН2— СН2И ' КСН =  СН2 +  1ГН 

и затем гидрирование алкенов:
I?— СН =  СН2+ Н 2 -»• 1?СН2— с н 3

Поэтому газы риформинга состоят почти исключительно из алка
нов, значительно разбавленных водородом.

Нежелательной является и реакция дегидроконденсации аромати
ческих углеводородов с образованием полициклических и конденсиро
ванных соединений, которая приводит к значительному закоксовыва- 
нию катализатора. Поскольку реакция дегидроконденсации обрати
мая, проведение риформинга под давлением водорода предотвращает 
выделение кокса и удлиняет срок службы катализатора. Одним из 
первых процессов каталитического риформинга был освоен так назы
ваемый гидроформинг, который осуществляется под давлением водо
рода 1,5—2,5 МПа в присутствии алюмомолибденового катализатора 
при 480-550  °С.

В промышленности для риформинга применяют платиновые (но
ситель — оксид алюминия, промотированный фтором или хлором; 
алюмосиликат; цеолит и др.) или полиметаллические катализаторы, 
содержащие кроме платины другие металлы: рений, иридий, кадмий,
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свкнец, палладий, германий (носители те же). В качестве промоторов, 
увеличивающих активность, селективность и термическую стабиль
ность, предложены также редкие элементы — иттрий и церий.

Наиболее широкое распространение получил алюмоплатиновый ка
та/изатор, а сам процесс риформинга на этом катализаторе известен 
под названием платформинга. Содержание платины в катализаторе 
составляет 0,3—0,65 %. Повышение содержания платины повышает 
активность катализатора и приводит к увеличению октанового числа 
бензина. Факторами, ограничивающими содержание платины в ката
лизаторе, являются ускорение реакций деметилирования и расщепле
ние циклоалканов, уменьшающих выход бензина, а также ее высокая 
стоимость.

Катализаторы платформинга могут стабильно работать без реге
нерации от 6 месяцев до 1 года, но проявляют высокую чувствитель
ность к сернистым и азотистым соединениям, примесям свинца и мышь
яка. Нежелательной примесью в сырье является влага, которая 
вступает во взаимодействие с хлором катализатора. Образующийся 
при этом хлороводород вызывает сильную коррозию оборудования. 
Д /я  продления срока службы катализатора сырье платформинга под
вергают гидроочистке и осушке. Регенерация дезактивированного ка
тализатора осуществляется медленным выжиганием кокса.

Полиметаллические катализаторы обладают стабильностью биме
таллических и характеризуются большей селективностью и эффектив
ностью. Стабильность катализатора повышается при добавке редко
земельных элементов, обеспечивающих высокую дисперсность плати- 
нь. Разработаны катализаторы, менее требовательные к содержанию 
в сырье влаги, соединений серы и азота.

Основными продуктами процесса являются водородсодержащий газ 
и жидкая фракция — риформат. Водород используют частично для 
восполнения потерь циркулирующего водородсодержащего газа. Боль
шая же часть его направляется на установки гидрокрекинга и гидро
очистки нефтепродуктов. Выход водорода с концентрацией 90% в про
цессе платформинга составляет 0,7— 1,5%.

Риформат используют как высокооктановый компонент автомобиль
ных бензинов (октановое число 95) или направляют на выделение 
аренов. Из бензинов каталитического риформинга можно выделить 
индивидуальные арены: бензол, толуол, этилбензол, все изомеры кси
лолов, нафталин, псевдокумол и некоторые другие продукты, ис
пользуемые в органическом синтезе. Для выделения углеводородов 
применяют экстракцию.

Платформинг осуществляют при 470—540 °С и давлении 2—4 МПа 
в среде водородсодержащего газа. Основные реакции риформинга об
ратимы и эндогермичны, и в целом процесс каталитического рифор
минга также эндотермичен. Следовательно, в реакторе при проведе
нии процесса с неподвижным слоем катализатора температура по ходу 
потока понижается. Понижение температуры ведет к уменьшению рав
новесных степеней превращения и скорости реакций. Для обеспечения



Т а б л и ц а  16.3. Показатели работы установки риформинга 
по схеме с тремя реакторами

Показатели работы установки
I

Реактор

2 3

Температура, °С:
на входе 502 502 502
на выходе 433 472 496

Падение температуры, °С 69 31 6
Количество катализатора, % от об 15 35 50

щей загрузки
Октановое число 65,5 79,5 90,0
Основные реакции Дегидроге Дегидроге Гидрокре

низация. низация, кинг, де-
дегидро дегидро- гидроцнк-
изомери изомериза- лизация

зация ция, гидро
крекинг,
дегидро

циклизация

оптимальных условий ведения процесса его осуществляют в трех по 
следовательно соединенных реакторах с предварительным подогре
вом исходной смеси на входе в каждый из них. Поскольку реакции 
дегидрогенизации эндотермичны, реакционная смесь быстро охлаж
дается. В первом по направлению сырьевого потока реакторе количе
ство катализатора должно быть гораздо меньше, чем з остальных, 
так как ввиду большой концентрации реагентов реакции протекают 
в нем чрезвычайно быстро и поглощение теплоты наиболее велико. 
Количество катализатора в процентах от общей его загрузки меж
ду реакторами распределяется в отношении 15 : 35 : 50. Изменение 
температуры в последнем реакторе, содержащем до половины общего 
количества катализатора, самое незначительное, поскольку увели
чивается выход продуктов гидрокрекинга, сопровождающегося вы
делением теплоты. В табл. 16.3 приведены условия работы устано
вок риформинга по схеме с тремя реакторами. Процесс осуществля
ют также на циклических установках с регенерацией и на установках 
с движущимся катализатором, непрерывно регенерируемым в спе
циальном аппарате.

§ 4. Очистка нефтепродуктов

Нефтепродукты в большинстве случаев не являются готовым товар
ным продуктом, так как содержат всевозможные примеси, присутствие 
которых обусловливает нестабильность их свойств, делает их некон
диционными.

Для удаления нежелательных примесей применяют химические и 
физико-химические методы очистки: обработку щелочью и серной кис
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лотой, карбамидную депарафинизадию, адсорбцию, каталитическую 
очистку, экстракцию и другие методы.

Щелочная очистка. Щелочная очистка (защелачивание) предназна
чена для удаления из нефтепродуктов кислых (нафтеновые и жирные 
кислоты, фенолы) и сернистых соединений (Н28, меркаптаны).

Свободные кислоты вступают в реакцию со щелочью с образованием 
солей (мыла):
1?СООН-ХаОН — !}СОО\та-[- Н20

Фенол взаимодействуют со щелочью с образованием фенолятов: 
С,Н5ОН +  № ОН — С6Н50Ыа +  Н.,0

Сероводород реагирует с образованием кислых и средних солей:

Н25 +  ХаОН — К аН Б -Н аО  
Н25 +  2ЫаОН -V Ха45 - 2 Н гО 
Ыа^ +  Н ^  гХ’аНБ-

Меркаптаны дают при взаимодействии со щелочью меркаптиды: 
1?5Н 4-№ О Н  Р Э Х а-Н оО

При проведении щелочной очистки трудности вызывало оконча
тельное удаление влаги из очищенного дистиллята. Введение в схе
му электроосадителя значительно улучшило степень осушки. К недо
статкам щелочной очистки следует отнести безвозвратную потерю до
рогого реагента и образование трудноутилизируемых сернисто-ще
лочных стоков.

Сернокислотная очистка. Этот способ применяется для удаления 
из нефтепродуктов алкенов, аренов, смолистых, азотистых и отчасти 
сернистых соединений. С алкенами серная кислота образует кислые 
и средние эфиры:
ИСН =  СН2-  Н25 0 4 — НСН.2С Н ,0 5 0 3Н 
2ИСН =  СН., +  Н.25 0 4 ■— НСН.2СН20 5 0 20С Н 2СН2Н

Кислые эфиры растворяются в серной кислоте, а средние — в очи
щенном продукте, поэтому их образование нежелательно.

Арены сульфируются только концентрированной серной кислотой, 
взятой в избытке. В результате образуются сульфокислоты и суль- 
фоны, растворимые в серной кислоте:

С„Нв- Н 25 0 4 — С„Н55 0 20 Н  Н20  
С„НЙ — СвН55 0 20 Н  -  (СйН5)23 0 2 +  Но0

оульфон

Смолистые вещества, как правило, полностью переходят в кис
лый гудрон, представляющий собой отработанную кислоту с раство
ренными в ней продуктами реакций.
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Сероводород окисляется с образованием элементной серы и диок
сида серы:

Н25 + Н2504 Б -|- Н2503-г Н20
Н2503 302 +  Н20_____________
Н25 -Ь Н 25 0 4 — 8 +  5 0 2-|-2Н 20

Меркаптаны с серной кислотой образуют дисульфиды и диоксид 
серы:

гРБН-НгБО! — [̂ БН-гБО,,, ~2Н20

Сернокислотной очистке присущи недостатки: громоздкость обо
рудования, большое количество реагентов и др.

Адсорбционная и каталитическая очистка. Адсорбционная очистка 
служит для удаления непредельных углеводородов из ароматических, 
для освобождения светлых нефтепродуктов от смолистых, асфальтено- 
вых и других нежелательных соединений. В качестве адсорбентов ис
пользуют естественные глины, силикагели, алюмогели, активиро
ванный уголь, синтетические алюмосиликаты и другие твердые ве
щества.

Каталитическая очистка применяется для повышения качества 
нефтепродуктов, полученных при первичной перегонке и вторичных 
процессах нефтепереработки. В промышленной практике распростра
нены следующие методы очистки с применением катализаторов: очи
стка от сернистых, азотистых, кислородных, металлорганических со
единений в присутствии алюмокобальтмолибденовых и алюмоникель- 
молибденовых катализаторов под давлением водорода (гидроочистка), 
очистка от непредельных углеводородов с использованием синтети
ческих алюмосиликатов (тритинг); очистка от сернистых соединений 
с помощью природных бокситов и алюмосиликатов: каталитическая 
демеркаптанизация (процесс Мерокс). Процесс Мерокс в последние 
годы получил широкое применение в СССР и за рубежом. Демеркапта
низация осуществляется на специальном катализаторе в щелочной 
среде:
4Й5Н — 0 2 — 2Р 55Р Н -2Н ,0

Катализатор процесса Мерокс чувствителен к сероводороду, по
этому необходима предварительная этаноламиновая или щелочная 
очистка сырья.

Гидроочистка. Гидроочистке подвергают почти все нефтяные 
топлива, как прямогонные, так и вторичного происхождения: бензин, 
керосин, реактивное и дизельное топливо, вакуумный газойль. Про
цесс гидроочистки применяют для облагораживания компонентов сма
зочных масел и парафинов.

Превращения сернистых, кислородных и азотистых соединений 
при гидроочистке можно проиллюстрировать следующими примерами:
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ЯБН +' Н2 ---- *- ЯН +  Н23 ,

О  ~  О  ^  с^Н |0 + н2э
5 5

О г о „ « ^ О _ о н _ 0  +  н_0 . 

11^ с 5н пын2^1*. с 5н12 + ын3

При гидроочистке одновременно происходит также гидрирование 
нестабильных непредельных углеводородов до соответствующих пре
дельных.

Очистка с помощью селективных растворителей. Этот метод очист
ки наиболее широко применяется в производстве смазочных масел. 
В качестве селективных растворителей в промышленности используют 
жидкий диоксид серы, нитробензол, фурфурол, фенол, крезол, ди
хлорэтан, карбамид, пропиленкарбонат и др.

При селективной очистке растворители поглощают нежелатель
ные компоненты, не затрагивая совсем или растворяя лишь в незна
чительной степени основные компоненты нефтепродуктов, или, на
оборот, хорошо растворяют углеводороды, а незначительные примеси 
осаждаются из раствора и легко отделяются.

Применяемые методы экстракции с использованием селективных 
растворителей подразделяют на однократные, многократные, периоди
ческие и противоточные. Наиболее эффективен противоточный метод, 
при котором очищаемый продукт непрерывно движется навстречу 
растворителю.

Адсорбционные методы. Для удаления сероводорода наибольшее 
распространение получила очистка этаноламинами, фенолятами, фос
фатами. В основе этих методов лежат следующие обратимые реакции:

¿ \!Н2СН2СН2ОН — Н25 (СНгСН.2ОНМН;,) 25 
СвН50 \ !а-|- НоБ СвН5ОН ЫаНБ 
К3Р 0 4+ Н 28 К ,Н Р 04 +  КН5

Для избирательной очистки от сероводорода газов, содержащих ок
сид и диоксид углерода, применяют мышьяково-содовый метод.

§ 5. Охрана окружающей среды при нефтепереработке

Общая масса углеводородов нефти, попадающих ежегодно в океан, 
оценивается в 5— 10 млн. т. Статистические данные указывают на то, 
что основная доля загрязнений приходится на транспортирование
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нефти. Например, при ее транспортировании в океанических танке
рах операции погрузки, разгрузки, очистки танков, загрузки балла
ста сопровождаются большой потерей нефти.

Загрязнение океана нефтепродуктами происходит не только во 
время ее транспортирования. Реки и городские стоки вносят пример
но такой же вклад в его загрязнение.

Еще больше углеводородов нефти попадает в атмосферу в резуль
тате испарения и неполного сгорания топлива. При нефтепереработ
ке и сгорании нефти низкого качества, которая используется в печах 
и бойлерах перегонных заводов, в атмосферу выбрасываются такие 
соединения, как сероводород, меркаптаны, оксид углерода, оксиды 
азота, а также твердые частицы, образующиеся в процессе каталитиче
ского крекинга при регенерации катализатора. При очистке нефте
продуктов происходит утечка углеводородов из щелей в клапанах и 
трубопроводах, в реакторах и резервуарах для хранения; большое ко
личество вредных веществ выносится сточными водами. Небезызвест
но, что выхлопные газы автомобилей также являются источником за
грязнения воздуха (оксид углерода, углеводороды и другие органиче
ские соединения, оксиды азота, серосодержащие соединения).

Для предотвращения загрязнения окружающей среды продуктами 
переработки нефти осуществляется комплекс мероприятий, сущест
венно влияющих на чистоту атмосферного воздуха и водоемов. Так как 
свыше 40% от общего объема выбросов углеводородов в атмосферу при
ходится на долю резервуарных парков, резкого снижения их потерь 
удается добиться, применяя для хранения нефти и светлых нефтепро
дуктов резервуары с понтонами и плавающей крышей.

Предотвращению потерь углеводородов способствует также соеди
нение резервуаров между собой газоуравнительными линиями, по
зволяющими выделять пары, вытесняемые из резервуара при зака
чивании в него продукта не в атмосферу, а в соседний резервуар. 
Практика эксплуатации нефтеперерабатывающих заводов показала, 
что в ряде случаев можно вообще отказаться от сооружения резервуар
ных парков, перейти к использованию так называемой ж е с т к о й  
с в я з и  между установками — поставщиками и потребителями сырья. 
В середине 70-х годов на схему жесткой связи или иначе «прямого пи
тания» были переведены многие установки каталитического риформин- 
га и гидроочистки.

Узлы водооборотного водоснабжения и очистные сооружения ка
нализационных систем — второй по величине источник загрязнения 
атмосферы углеводородами и сероводородом. Наиболее эффективное 
средство борьбы с потерями — сокращение загрязнения оборотной воды 
и канализационных стоков нефтью и нефтепродуктами, применение бо
лее эффективных радиальных отстойников. Сооружение аппаратов воз
душного охлаждения вместо водяных кожухотрубчатых холодильни
ков, замена сальниковых уплотнений насосов торцевыми, внедрение 
герметичных насосов и компрессоров без смазки создали условия для 
значительного уменьшения потерь нефтепродуктов с водой и стоками.

485



Для снижения вредного влияния выбросов от факельных свечей 
на нефтеперерабатывающих заводах добиваются максимально возмож
ного сокращения сброса паров и газов в факельные системы, улавли
вают и возвращают на повторную переработку поступающие в факель
ную систему продукты, улучшают условия сгорания на факельной 
свече.

В результате проведения комплекса мероприятий, в том числе гер
метизации резервуаров и дренажных устройств, насосного оборудова
ния и арматуры, улучшения товарно-транспортных операций, повыше
ния эффективности улавливания нефтепродуктов в водоочистных со
оружениях, продувок при подготовке оборудования к ремонту удалось 
значительно сократить потери нефти и нефтепродуктов.

Эффективным методом защиты окружающей среды является вне
дрение малоотходных или безотходных процессов, позволяющих 
уменьшать или исключать сброс отработанных реагентов, шлаков, 
снизить водопотребление, нейтрализовать дымовые и отходящие газы.

Важной проблемой для отрасли остается сокращение выбросов 
диоксида серы. Эффективное средство предотвращения образования 
5 0 г — удаление серы из сырья установок каталитического крекинга.

Для этого все вновь строящиеся установки каталитического крекинга 
сернистого сырья оборудованы блоками гидроочистки вакуумного 
дистиллята.

Предотвращение выброса оксида углерода достигается созданием 
систем дожига СО, а для очистки от катализаторной пыли служат 
эффективные системы улавливания, состоящие из циклонов и электро
фильтров.

Загрязнения водоемов продуктами переработки нефти можно избе
жать, если при проектировании и эксплуатации предприятия исполь
зовать:

— широкое применение систем оборотного водоснабжения;
— максимальное использование воздушного охлаждения вместо 

водяного;
— внедрение глубокой очистки стоков с последующим возвратом 

их в оборотное водоснабжение;
— исключение залповых сбросов сточных вод;
— более полную утилизацию технологических конденсатов внутри 

установок;
— исключение применения в вакуумных системах конденсаторов 

смешения;
— отказ от охлаждения горячих стоков и конденсатов путем непо

средственного смешения с водой;
— включение в случае необходимости в состав завода установок 

по упариванию воды из солесодержащих стоков, утилизации сернисто
щелочных стоков и шламов.

Выполнение этих требований позволяет свести к минимуму по
требление свежей воды, сбрасывать в водоем только очищенные сточ
ные воды.
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1. Каковы состав и свойства нефти? Какое значение нефть имеет как сырье 
химической промышленности?

2. Какие важнейшие нефтепродукты получают на нефтеперерабатывающих 
заводах?

3. Что такое октановое число? От чего оно зависит? Какие существуют спо
собы увеличения октанового числа?

4. Как осуществляется подготовка нефти к первичной переработке? Каково 
назначение отдельных стадий подготовки?

5. В чем различие между физическими и химическими методами переработ
ки нефти и нефтепродуктов?

6. Каковы физико-химические основы первичной переработки нефти? П о
чему перегонку мазута осуществляют под вакуумом?

7. Какие термические процессы переработки нефти вы знаете?
8. Объясните механизм термических процессов. Какими химическими превра

щениями сопровождается термический крекинг? Проиллюстрируйте ответ 
примерами химических реакций.

9. В чем отличие трубчатой печи установок термического крекинга от печей 
перегонных установок?

10. Основываясь на особенностях механизма каталитического крекинга, 
проведите сравнение процессов термического и каталитического крекинга неф
тепродуктов. В чем заключаются основные преимущества каталитического кре
кинга перед термическим?

11. Какими свойствами должны обладать катализаторы каталитического 
крекинга? Какова их особенность? Как осуществляется регенерация катализа
тора?

12. Охарактеризуйте установки каталитического крекинга в кипящем слое 
и с движущимся катализатором.

13. Объясните сущность и назначение основных методов очистки нефте
продуктов.

14. Как решаются вопросы охраны окружающей среды при нефтепереработ*
ке?

Вопросы для повторения и самостоятельной проработки

Глава 17

Синтезы на основе оксида углерода и водорода

Органический синтез на основе оксида углерода и водорода получил 
широкое промышленное развитие.

Каталитический синтез углеводородов из СО и Н2 впервые осущест
влен Сабатье, синтезировавшим СН4 на никелевом катализаторе, и 
Орловым, получившим этилен на железопалладиевом катализаторе, 
нанесенном на кокс.

Из оксида углерода и водорода термодинамически возможно обра
зование углеводородов любой молекулярной массы, типа и строения. 
Из СО и Н2 синтезированы углеводородные смеси широкого фракцион
ного состава (от С! до С30, редко до С100 и выше), включающие алканы 
и алкены.

Синтез алканов и алкенов из СО и На на кобальтовых катализато
рах в общем виде может быть представлен уравнениями реакций: 
/х С О + (2 п + 1 )Н .2 С „ Н 3п + 2 -Ь яН .20  

пСО +  2пН2 СпНяп +  пН20



на железном катализаторе — уравнениями 
2 я С О + (л + 1 )Н 2 — С„Н2П+!! +  лС 02 
2пСО +  геН.г С п Н 211 +  пС 02

Образование С 02 на железных катализаторах обусловлено реакцией 
С 0 - |-Н 20  £=? С 0 2 4 -Н 2

Фишером и Тропшем было обнаружено, что при катализе оксида
ми некоторых металлов получается смесь углеводородов и кислород
содержащих соединений, в том числе метанола. Добавление щелочей 
к оксидным катализаторам ведет к образованию высших спиртов, 
среди которых преобладает изобутанол:

4СО +  8 Н »  - 2-п0'" К0Н„ (СН3)2— С Н -С Н 20 Н - З Н 20

Таким образом, синтезы из оксида углерода и водорода протека
ют в различных направлениях в зависимости от применяемых катали
заторов и рабочих условий. Так, на никелевых катализаторах при 
0,1 МПа и 160—200 °С образуются алканы и алкены с числом угле
родных атомов более 2, а выше 200 °С — главным образом метан. На 
кобальтовых катализаторах при 0,1— 1 МПа и температуре 170— 
200 иС получают алканы и алкены, причем преимущественно алканы 
линейного строения. На~ железных катализаторах при 2—3 МПа и 
200—250 °С образуются смеси алканов и алкенов в основном раз
ветвленного строения, а также кислородсодержащие соединения. На 
рутениевых катализаторах при высоких давлениях (50— 150 МПа) 
и температуре 100— 120 °С получают высокомолекулярные парафинов 
вые углеводороды (с молекулярной массой до 2-105 и более).

Необходимо отметить, что термодинамическая вероятность и экс
периментальные возможности синтеза из СО и Н2 различных кисло
родсодержащих соединений расширяются, если брать смеси СО +  
-т Н20 , С 02 +  Н2, С30 2 -+- Н2, использовать вводимые извне инициа
торы, специальные реакционные среды, активные и комплексообра
зующие растворители, применять более высокие давления (до 
1000 МПа).

Впервые синтез Фишера—Тропша был реализован в Германии 
в 1936 г. с целью получения синтина (синтетического бензина).

В настоящее время на основе смесей оксида углерода и водорода 
в промышленном масштабе производят такие крупнотоннажные про
дукты, как метанол, жидкие алифатические углеводороды и метан.

§ 1. Синтез метанола

Метанол по значению и масштабам производства является одним из 
важнейших многотоннажных продуктов, выпускаемых современной 
химической промышленностью. Он широко применяется для получе
ния пластических масс, синтетических волокон, синтетического каучу
ка, в качестве растворителя и т. п.
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Области применения метанола все расширяются: он является, в ча
стности, перспективным продуктом для транспорта энергии на даль
ние расстояния (см. гл. 11), возможным компонентом автомобильных 
бензинов, сырьем для микробиологического синтеза и т. д.

Производство метанола синтезом из оксида углерода и водорода 
впервые было организовано в Германии в 1923 г. Динамика мирово
го производства метанола показана в табл. 17.1 на примере развитых 
капиталистических стран. Из таблицы видно, что в течение 10 лет 
производство метанола в среднем удваивается. Выпуск метанола в 
СССР также постоянно увеличивается. Так, если в 1970 г. он состав
лял ~ 1  млн. т, то в 1980 г. уже 1,9 млн. т, а в 1987 г. — 3.,3 млн. т.

Т а б л и ц а  17.1. Производство метанола в развитых 
капиталистических странах
(тыс. т в год)

С трана 1960 г. 1965 г. 1 970 г. 1975 г. 1980 г

США 892 1300 224 2 2 2 5 0 4 0 0 0
Япония 193 4 30 938 1360 2 0 0 0
ФРГ 33 3 6 0 3 8 6 3 1200 1 6 0 0
Италия 112 150 28 5 3 0 0 4 0 0
Франция 70 123 212 4 0 0 53 0
Англия 57 160 21 2 3 4 0 4 00

Метанол получают различными методами, отличающимися исход
ным сырьем, способами его переработки в технологический газ, а 
также условиями проведения синтеза метанола.

Ниже приведены сведения о доле различных источников сырья, 
используемых при получении технологического газа для синтеза ме
танола в СССР.

Природный г а з ..................................................................71, 6
Синтез-газ производства ацетилена . . . . 1 5 , 7

Газы н е ф т е п е р е р а б о т к и ............................................. 3 ,8
Твердое топливо . . ..................................... 8 :9

Твердое топливо сохраняет в качестве сырья определенное значе
ние. Разработка процесса газификации угля с целью получения син
тез-газа, содержащего Н.,, СО.,, СО, может изменить структуру 
сырьевой базы производства метанола и таким образом неудобный для 
транспортирования уголь будет превращен в удобный для хранения, 
транспортирования и использования метанол.

Физико-химические основы процесса. Синтез метанола основан 
на обратимых реакциях, описываемых уравнениями:

СО +  2Н 2 СН3ОН; АН — — 90.8 кДж (I )
СО-2 — ЗН2 СН3ОН — Н20 ; АН = — 49, 6 кДж ( П)
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Реакции (I) и (II) экзотермичны и протекают с уменьшением объема. 
Из этого следует, что для достижения максимальных значений выхода 
метанола и степени превращения синтез-газа необходимо проведение 
процесса при низких температурах и высоких давлениях.

Максимально достижимая степень превращения синтез-газа при 
этом ограничена условиями равновесия реакций получения метанола, 
которые изучены экспериментально и теоретически. Для расчета кон
станты равновесия реакции (I) получено уравнение 

3748,7
lg K v — ------------— 9,2833 lg Г +  3 .1 4 7 5 -! 0 - 3 Г — 4 ,2 613 .1 0 -7 Г 2 +  13,8144. (17.1)

Константу равновесия реакции (II) можно рассчитать, исходя из 
значений константы равновесия реакции (I), а также используя кон
станту равновесия реакции, которая сопровождает образование мета
нола:
С 02-Ь Н 2 С О + Н .,0  ( I I I )

При этом К г — АГх/АГз- Такой метод расчета констант равновесия в 
данном случае применим, так как уравнение (II) можно получить, 
вычтя из уравнения (I) уравнение (III) (см. гл. 2).

Следует отметить, что ранее процесс получения метанола из оксидов угле- 
рода трактовался как последовательное восстановление диоксида углерода до 
оксида, а затем оксида углерода до метанола:

с о 2 ^  с о  — СН3ОН

Группой исследователей института нефтехимического синтеза АН СССР 
экспериментально доказан механизм синтеза метанола из оксидов углерода, 
согласно которому на оксидных катализаторах (медь-цинк-алюминиевом и 
цинк-хромовом) метанол образуется из диоксида углерода, присутствующего 
в исходном газе или образующегося при конверсии оксида углерода водяным па
ром Синтез метанола из СО и Н2 отражается схемой:

+  Н гО. Н 2 + З Н г
СО С 02 -----------► сн3он +  н2о
Следовательно, «прямой» синтез метанола из диоксида углерода и водорода явля
ется основным путем его образования.

Т а б л и ц а  17.2. Содержание метанола при равновесии газовой смеси 
при исходном молярном отношении водорода и оксида углерода 2 : 1

Давление.
МПа

Молярная доля мета
нола (%) при темпе

ратурах. °С Давление.
МПа

Молярная доля мета
нола (%) при темпе

ратурах. °С

300 350 300 350

5 10,5 25,0 66,0 31,9
7,5 — 4,9 30,0 75,5 40,4

10,0 26,3 8,2 40,0 86,0 55,5
15.0 40,8 16,0 50,0 89,6 66,7
20,0 54,0 24,0
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В табл. 17.2 приведены равновесные концентрации метанола, рас
считанные для исходной смеси, состоящей из водорода и оксида угле
рода, взятых в молярном отношении 2 : 1 .

Из табл. 17.2 видно, что содержание метанола в газовой смеси 
растет с повышением давления и снижением температуры. Однако 
для увеличения скорости реакции необходимо повышение температуры. 
При этом, выбирая оптимальный температурный режим, следует учи
тывать образование побочных соединений: метана, высших спиртов, 
кислот, альдегидов, кетонов и эфиров:
С О + З Н 2 С Н 4 - Ь Н 20

С 0 2 -| - 4 Н 2 С Н 4 + 2 Н 20

пСО +  (2п-\- 1) Н2 СпН2П+2 + п Н 20
я С О - ( - 2 я Н 2 ^=± С „ Н 2пО Н  +  (п — 1 ) Н 20

2 С О  +  4 Н 2 ^  ( С Н 3 ) 20  +  Н 20

2 С О  1 = 5  С 0 2 +  С

Эти реакции обусловливают бесполезный расход синтез-газа и удоро
жают очистку метанола.

Применяемый для синтеза метанола катализатор должен обладать 
высокой селективностью, т. е. максимально ускорять образование ме
танола при одновременном подавлении побочных реакций. Для син
теза метанола предложено много катализаторов. Лучшими оказались 
катализаторы, основными компонентами которых являются оксид 
цинка или медь.

На первых крупнотоннажных установках процесс осуществлялся 
при давлении около 30 МПа на цинк-хромовом катализаторе. В по
следующие годы получили широкое распространение схемы синтеза 
при пониженном давлении на низкотемпературных медьсодержащих 
катализаторах.

Катализаторы синтеза метанола весьма чувствительны к катали
тическим ядам, поэтому первой стадией процесса является очистка 
газа от сернистых соединений. Сернистые соединения отравляют цинк- 
хромовые катализаторы обратимо, а медьсодержащие катализаторы — 
необратимо. Необходима также тщательная очистка газа от карбони
ла железа, который образуется в результате взаимодействия оксида 
углерода с железом аппаратуры. На катализаторе карбонил железа 
разлагается с выделением элементного железа, что способствует обра
зованию метана.

Для составления математической модели процесса необходимо рас
полагать уравнениями, связывающими скорость реакции с параметра
ми процесса. Изучению кинетики синтеза метанола посвящено много 
работ. Скорость реакции на цинк-хромовом катализаторе (процесс 
изучался во взвешенном слое и лимитирующей стадией принималась 
адсорбция водорода) может быть описана уравнением



где /г, и k2 — константы скорости прямой и обратной реакций; р — 
парциальное давление.

Для расчета скорости на медь-цинк-алюминиевом катализаторе 
применимо уравнение

( Рсо Рн. Рен,он \
1 I « о н  “  Р&4 РН, *  ) '  (17 '3)

где k1 — константа скорости прямой реакции; К  — константа равно
весия.

Константа скорости k1 в уравнении (17.3) может быть рассчитана 
по формуле
k x —  7 .7 3 4 -  10s exp ( — 22 7 0 0 :R T ) , ( 1 7 . 4 ,

Зависимость выхода метанола от температуры представлена на 
рис. 17.1. Кривая зависимости количества образовавшегося метано
ла от температуры проходит через экстремум при всех составах газа,

причем максимальный выход метанола 
наблюдается при 255—270 С.

Интервал оптимальных температур, 
соответствующих наибольшему выходу 
продукта, определяется активностью ка
тализатора, объемной скоростью газовой 
смеси и давлением. Процессы низкого 
давления (5— 10 МПа) на медьсодержа
щих катализаторах осуществляют при 
температурах 220—280 СС. Для цинк- 
хромового катализатора характерны 
более высокие давления (20—30 МПа) 
и температуры (350—400 °С).

Влияние давления на синтез метано
ла иллюстрируется рис. 17.2.

Максимальное давление, применяе
мое в промышленных синтезах, состав
ляет 40 МПа; выше этого давления уско
ряются побочные реакции и, кроме того, 
увеличение затрат на компрессию газа 
ухудшает экономические показатели про
цесса. В синтезах низкого давления по

вышение давления ограничено термической стабильностью медных ка
тализаторов.

С возрастанием объемной скорости газа выход метанола падает 
Это справедливо для синтеза как при высоком, так и при низком дав
лении. Такая закономерность основана на том, что с увеличением 
объемной скорости уменьшается время контакта газа с катализатором
и, следовательно, концентрация метанола в газе, выходящем из ре 
актора (см. рис. 17.1).

Температура, °С
Рис. 17 1 Зависимость выхода 
метанола от температуры при 
парциальных давлениях СО со
ответственно 1,08 (1, 4); 0,47 
(2, 5) и 2,0 (-3, 6) МПа:
1, 2, 3 —  время контакта 0,29 с; 4, 
5, 6 —  время контакта 0,10 с
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На рис. 17.3 показана зависимость производительности катализа
тора при 30 МПа от объемной скорости. С увеличением объемной ско
рости подачи сырья содержание метанола в газе снижается, однако за 
счет большего объема газа, проходящего в единицу времени через тот 
же объем катализатора, производительность последнего увеличивает
ся. На практике процесс синтеза осуществляют при объемных скоро
стях 20 ООО—40 ООО ч-1.

Степень превращения синтез-газа за один его проход через ре
актор ограничена положением равновесия реакции образования 
СН3ОН из СО и Н 2 и допустимым перепадом температуры по слою ка-

ю го зо ио
Давление, МПа

Рис. 17.2. Зависимость выхода 
метанола от давления при 
350 °С и молярном отношении 
Н2 :СО =  2 : 1

Рис. 17.3 Зависимость произ
водительности катализатора 
при 30 МПа от объемной ско
рости

тализатора при адиабатическом режиме процесса. Степень превраще
ния СО за проход составляет 15—50%, при этом в контактных газах 
содержится только ~  4% СН3ОН. С целью возможно более полной 
переработки синтез-газа необходимо его возвращение в цикл после 
выделения метанола и воды. Коэффициент рециркуляции г можно рас
считать, используя зависимость между степенью превращения СО за 
проход и желаемой общей степенью превращения:

•'СО= Х С 0 1_: Г(11^ СА/Го) ■ (17 5)

где хСо — общая степень превращения СО; хсо — степень пре
вращения за проход; с0 — концентрация СО во входящем газе; Са - 
концентрация СО в газе, выходящем после конденсации.

При циркуляции в синтез-газе накапливаются инертные примеси 
(метан, азот, аргон) и их концентрацию регулируют частичной отдув- 
кой газа.

Увеличение содержания инертных компонентов в газе равнознач
но уменьшению парциального давления реагирующих веществ, что

I  №

I
320 340 360 380 400 

Температура, °С
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Рис. 17.4. Функциональная схема синтеза метанола

снижает производительность катализатора. Состав газовой смеси су
щественно влияет на степень превращения сырья и производитель
ность катализатора. В промышленных условиях всегда работают с не
которым избытком водорода; максимальная производительность на
блюдается при молярном отношении Н2 : СО =  4, на практике под
держивают отношение 2,15—2,25.

Технологические схемы производства метанола. Технологический 
процесс получения метанола из оксида углерода и водорода вклю
чает ряд операций, обязательных для любой технологической схемы 
•синтеза. Газ предварительно очищается от карбонила железа, серни
стых соединений, подогревается до температуры начала реакции и по
ступает в реактор синтеза метанола. По выходе из зоны катализа из 
газов выделяется образовавшийся метанол, что достигается охлажде
нием смеси, которая затем сжимается до давления синтеза и возвраща
ется в процесс. Функциональная схема производства метанола приве
дена на рис. 17.4.

Циркуляционный газ

Рис 17.5. Схема агрегата синтеза с совмещенной насадкой колонны:
/. 2 фильтры (масляный и угольный), 3 — колонна синтеза; 4 — холодильник-конденсатор 
5 — сепараторы; 6 — компрессор. 7 —• сборник
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Технологические схемы различаются аппаратурным оформлением 
главным образом стадии синтеза, включающей основной аппарат 
колонну синтеза и теплообменник. На рис. 17.5 представлена схема 
агрегата синтеза высокого давления с так называемой совмещенной 
насадкой колонны. Сжатый до 32 МПа син
тез-газ проходит очистку в масляном фильт
ре 1 и в угольном фильтре 2, после чего сме
шивается с циркуляционным газом. Смешан
ный газ, пройдя кольцевой зазор между ка- 
тализаторной коробкой и корпусом колонны
3, поступает в межтрубное пространство теп
лообменника, расположенного в нижней части 
колонны (рис. 17.6). В теплообменнике газ 
нагревается до 330—340 С и по центральной 
трубе, в которой размещен электроподогрева
тель, поступает в верхнюю часть колонны и 
проходит последовательно пять слоев катали
затора. После каждого слоя катализатора, 
кроме последнего, в колонну вводят опреде
ленное количество холодного циркуляцион
ного газа для поддержания необходимой тем
пературы. После пятого слоя катализатора 
газ направляется в теплообменник, где охлаж
дается с 300—385 до 130 °С, а затем в холо
дильник-конденсатор типа «труба в трубе» 4 
(рис. 17.5). Здесь газ охлаждается до 30—
35 °С и продукты синтеза конденсируются.
Метанол-сырец отделяют в сепараторе 5, на
правляют в сборник 7 и выводят на ректи
фикацию. Газ проходит второй сепаратор 5 
для выделения капель метанола, комприми- 
руется до давления синтеза турбоциркуля- 
ционным компрессором 6 и возвращается на 
синтез. Продувочные газы выводят перед ком
прессором и вместе с танковыми газами ис
пользуют в качестве топлива.

Размещение теплообменника внутри кор
пуса колонны значительно снижает теплопо- 
гери в окружающую среду, что улучшает ус
ловия автотермичной работы агрегата, исклю
чает наличие горячих трубопроводов, т. е.
делает эксплуатацию более безопасной и снижает общие капитало
вложения. Кроме того, за счет сокращения длины трубопроводов сни
жается сопротивление системы, что позволяет использовать турбо- 
циркуляционные компрессоры вместо поршневых.

Процесс производства метанола при низком давлении включает 
практически те же стадии, но имеет некоторые особенности. На

Рис 17 6. Колонна син
теза метанола:
/ — теплообменник:  2 
холодный б айп ас;  3 — элек 
троподогреватель: 4 ка 
тализатор
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рис. 17.7 приведена схема агрегата синтеза метанола при 5 МПа из 
природного газа мощностью 300 тыс. т/год.

Природный газ сжимается турбокомпрессором 1 до давления ЗМПа, 
подогревается в подогревателе 2 за счет сжигания в межтрубном про
странстве природного газа и направляется на сероочистку в аппараты
3 и 4, где последовательно осуществляется каталитическое гидрирова
ние органических соединений серы и поглощение образующегося серо
водорода адсорбентом на основе оксида цинка. После этого газ смеши-

Рис. 17.7. Схема производства метанола при давлении 5 МПа:
1. /0 — турбокомпрессоры. 2 - подогреватель природного газа ; 3 — реактор гидрирования 
сернистых соединений; / -  адсорбер; 5 — трубчатый конвертор; 6 '— котел-утилизатор; 7. ¡1, 
12 -  теплообменники; 8, 14 — холодильники-конденсаторы; 9, 15 — сепараторы; 13 — колонна 
синтеза;  16 — сборник

кается с водяным паром и диоксидом углерода в соотношении СН4: 
HäO : CO., =  1 : 3,3 : 0,24. Смесь направляют в трубчатый кон

вертор 5, где на никелевом катализаторе происходит пароуглекислот- 
ная конверсия при 850—870 С. Теплоту, необходимую для конвер
сии, получают в результате сжигания природного газа в специальных 
горелках. Конвертированный газ поступает в котел-утилизатор 6, 
где охлаждается до 280—290 JC. Затем теплоту газа используют в теп
лообменнике 7 для подогрева питательной воды, направляемой в ко- 
тел-утилизатор. Пройдя воздушный холодильник 8 и сепаратор 9, 
газ охлаждается до 35—40 °С. Охлажденный конвертированный газ 
сжимают до 5 МПа в компрессоре 10, смешивают с циркуляцион
ным газом и подают в теплообменники 11, 12, где он нагревается до 
220—230 С. Нагретая газовая смесь поступает в колонну синтеза 13,
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Газ на синтез

Колодный
Ъайпас

температурный режим в которой регулируют с помощью холодных бай
пасов. Теплоту реакционной смеси используют в теплообменниках 11, 
12 для подогрева поступающего в колонну газа. Далее газовая смесь 
охлаждается в холодильнике-конденсаторе 14, сконденсировавшийся 
метанол-сырец отделяется в сепараторе 15 и поступает в сборник 16. 
Циркуляционный газ возвращают на синтез, продувочные и танковые 
газы передают на сжигание в трубчатую 
печь.

Вследствие снижения температуры синтеза 
при низком давлении процесс осуществляется 
в условиях, близких к равновесию, что позво
ляет увеличить производительность агрегата.

На рис. 17.8 изображен реактор для син
теза при низком давлении.

Конструкция и изготовление реакторов 
для проведения процесса при низком давле
нии проще благодаря более мягким условиям 
синтеза. При этом применяют реакторы как 
шахтные, так и трубчатые. В реакторах для 
синтеза при низком давлении особое внима
ние уделяют теплосъему, так как медьсодер
жащие катализаторы по сравнению с цинк- 
хромовыми значительно более чувствительны 
к колебаниям температуры. В шахтных реак
торах температурный режим регулируют с 
помощью байпасов, холодный газ вводят 
через специальные распределительные устрой
ства. В трубчатых реакторах катализатор на
ходится в трубках, охлаждаемых кипящей
водой. Температуру катализатора поддерживают постоянной по всей 
длине реактора с помощью регуляторов давления, причем перегревы 
катализатора практически исключены. Выгрузка отработанного ката
лизатора протекает тоже достаточно просто — путем снятия колосни
ковых решеток. Диаметр реакторов достигает 6 м при длине 8— 16 м.

Рис. 8. Колонна син
теза метанола при низ
ком давлении:
/ — ф арфоровые шары; 2 — 
катали затор

§ 2. Новые направления в развитии производства метанола

В последние годы области использования метанола необычайно расши
рились. Непрерывно растет число продуктов, для получения которых 
в качестве сырья используется метанол Производство формалина, 
карбамидных смол, уксусной кислоты, синтетических каучуков, хи
мических средств защиты растений, поливинилового спирта и ацета- 
лей, антифризов, денатурирующих добавок — вот далеко не полный 
перечень областей использования метанола. Значительно возрос ин
терес к метанолу как к важному и экономически эффективному сырью 
для получения водорода и синтез-газа, которые широко применяют 
в металлургии, в производстве аммиака, в процессе обессеривания
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нефтепродуктов. Существенно расширяется использование метанола 
для получения уксусной кислоты, для очистки сточных вод от вредных 
соединений азота, для производства кормового белка. В последнее 
время предполагают, что метанол найдет широкое применение в каче
стве источника энергии, газового топлива для тепловых электростан
ций, моторного топлива и как компонент автомобильных бензинов. 
Благодаря добавке метанола улучшаются антидетонационные свойства 
бензина, повышается КПД двигателя и уменьшается содержание вред
ных веществ в выхлопных газах.

Расширение сферы применения метанола требует энергичных мер 
по совершенствованию его производства. Можно выделить не
сколько основных направлений, по которым намечено осуществлять 
техническое совершенствование процесса. Это укрупнение мощности 
единичного оборудования, использование бесконверсионной перера
ботки синтез-газа, комбинирование синтеза метанола с производством 
других продуктов азотной промышленности, применение центробеж
ных компрессоров. Надежность работы центробежных компрессоров, 
как наиболее сложного и ответственного машинного оборудования тех
нологической линии, является в то же время критерием надежности 
и стабильности работы агрегата синтеза в целом.

§ 3. Охрана окружающей среды в производстве метанола

Газовые выбросы в производстве метанола подразделяют на две кате
гории: постоянные и периодические. К постоянным относятся отходя
щие газы и пары, выделяющиеся из метанола-сырца на стадии дистил
ляции, а также продувочные газы из емкостей. Основной категорией 
выбросов в атмосферу являются периодические, которые возникают 
при остановках агрегатов, отдельных машин, аппаратов, узлов тех
нологической линии. Из остановленных систем выбрасываются при 
продувке оставшиеся в них газы и пары. Основным направлением 
уменьшения периодических выбросов газов в окружающий воздушный 
бассейн является повышение надежности всех узлов системы, сведение 
количества остановок и пусков агрегатов до минимума, удлинение про
бегов между ремонтами.

Источником загрязнения биосферы в производстве матанола яв
ляются сточные воды. В них содержится до 0,3 % метанола и других 
кислородсодержащих соединений углерода. В основном это воды от 
промывки шламов и емкостей вместе с отходами со стадии очистки ме
танола. Практически полная очистка сточных вод достигается только 
при их биологической обработке. Биологическое окисление проводят 
в аэротенках с активным илом. Предельно допустимая концентрация 
метанола в сточных водах, поступающих на биохимическую очистку, 
до 200 мг/Л. Как правило, до поступления на биологические очист 
ные сооружения сточные воды производства метанола многократно 
разбавляются сточными водами других производств и хозяйственно 
бытовыми водами.

498



Вопросы для повторения и самостоятельной проработки

1. Каковы основные перспективные области применения метанола? Какие 
виды сырья используются для его синтеза?

2. Составьте функциональную схему получения газа для синтеза метанола. 
Что ее отличает от схемы получения технологического газа для синтеза аммиака?

3. Составьте химическую схему синтеза метанола, учитывающую реакции 
образования побочных соединений.

4. Объясните механизм синтеза метанола.
5. Какими свойствами должны обладать катализаторы синтеза метанола?
6. Обоснуйте оптимальные условия синтеза метанола. Проанализируйте 

влияние температуры, давления, объемной скорости газа на выход метанола. 
Чем вызвано ограничение повышения давления?

7. Чем обусловлена циркуляционная схема синтеза метанола?
8. Почему необходимо часть циркуляционного газа удалять из цикла?
9. Составьте функциональную схему синтеза метанола. Нарисуйте эскиз 

колонны синтеза.
10. В чем состоят особенности производства метанола при низком давлении?
11. В каких направлениях проходит совершенствование производства ме

танола?

Глава 18

Особенности процессов биотехнологии

Биотехнология — использование живых организмов и биологиче
ских процессов в производстве. Биотехнология использует достижения 
биохимии, микробиологии, молекулярной биологии и генетики, им
мунологии, биоорганической химии и широко применяется в фермент
ном производстве, пищевой, фармацевтической, горнорудной и хими
ческой промышленности, процессах биологической очистки сточных 
вод и др.

Главная особенность биотехнологии состоит в том, что ее процес
сы протекают при температуре и давлении, близких к нормальным, 
не требуя высоких энергетических затрат. Благодаря этим особенно
стям биотехнология, имея высокую экономическую эффективность, 
приобретает все более важное значение среди новейших направлений 
научно-технического прогресса.

Современная биотехнология — комплексная многопрофильная от
расль, включающая такие разделы, как микробиологический синтез, 
генетическая и клеточная инженерия, инженерная энзимология.

§ 1. Микробиологический синтез

В основе микробиологического синтеза лежат сложные биохимиче
ские превращения, обеспечивающие получение требуемой биомассы 
или продуктов ее жизнедеятельности.

Микробиологический синтез происходит в клетках микроорганиз
мов или вне их под действием выделяемых микроорганизмами фермен
тов (энзимов). В технологических процессах используются микроор
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ганизмы, способные размножаться с большой скоростью (выделены 
бактерии и дрожжи, биомасса которых увеличивается в 500 раз бы
стрее, чем у самых урожайных сельскохозяйственных культур), а так
же к сверхсинтезу — избыточному образованию продуктов обмена 
веществ (аминокислот, витаминов, нуклеотидов и др.), превышающему 
потребности микробной клетки. Такие микроорганизмы выделяют из 
природных источников или выводят искусственно (методами генетиче
ской инженерии и др.).

Технологический процесс микробиологического синтеза (рис. 18.1) 
состоит из подготовки высокопроизводительной культуры микроорга
низма (продуцента); приготовления питательной среды (субстрата);

Рис. 18.1. Функциональная схема получения биомассы

выращивания продуцента; культивирования продуцента в заданных 
условиях, в ходе которого осуществляется микробиологический син
тез (эту стадию называют обычно ф е р м е н т а ц и е й ) ;  сгущения и 
отделения биомассы или выделения и очистки целевого продукта. 
Для сгущения используют сепараторы, флотаторы, фильтры, выпар
ные аппараты. Сгущенная биомасса поступает в сушильные устройст
ва, после которых и получают готовый продукт. Часть отработанной 
культуральной жидкости, выделенной при сгущении биомассы, воз
вращается в ферментер, другая часть подвергается биологической 
очистке и выводится из технологического процесса.

Рост и развитие микроорганизмов происходят под воздействием 
большого числа факторов, определяемых условиями окружающей сре
ды. Главными из этих факторов являются: питательная среда (субстрат), 
кислород и физико-химические параметры (температура, давление, pH 
и окислительно-восстановительный потенциал).

Питательная среда состоит из углеродсодержащих соединений и 
минеральных веществ. В качестве источников углерода для роста 
микроорганизмов могут использоваться различные углеродсодержащие 
соединения, например «-парафины, метан, газойль и др. К наиболее 
благоприятным источникам углерода относятся углеводы. В настоя
щее время в промышленности широко используется получение белка
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из очищенных жидких парафинов. В перспективе предполагается 
крупномасштабное использование метанола. Технологический процесс 
биосинтеза белка из метанола относительно прост и не требует значи
тельных энергозатрат.

К необходимым элементам минерального питания относятся азот, 
фосфор, магний, калий, железо, цинк и марганец. Кроме того, пита
тельная среда содержит ряд элементов, присутствующих в микроколи
чествах: молибден, медь, кобальт, кальций, никель, сера, хлор, на
трий и др. Недостаток в питательной среде какого-либо элемента мине
рального питания приводит к заметным изменениям в развитии кле
ток и в их составе.

Для расчета необходимых концентраций элементов минерального 
питания используют зависимости, учитывающие балансовые соотноше
ния элементов питания в процессе и их потребление микроорганизма
ми:

• ,■ Vс‘ =  с^ — а ' ¡дх —  ,
V

где с‘ , с‘ — исходная и остаточная концентрация элемента питания, 
кг/м3; а* — расходный коэффициент по данному элементу, кг/кг: 
х — концентрация клеток, кг/м3; V — рабочий объем аппарата, м3; 
у — объемный расход, м3 ч; р — удельная скорость роста микроор
ганизмов, ч-1 .

Существенное влияние на продуктивность микробиологического 
синтеза оказывает кислород. Он участвует в процессе дыхания аэроб
ных микроорганизмов в качестве акцептора электронов в дыхатель
ной цепи клетки, а также является компонентом субстрата, входя
щего в состав клеточной массы.

Зависимость для расходного коэффициента по кислороду (в кг 
0 2/кг биомассы) может быть представлена в виде

а ° 2 =  а 4- 6/(х.

где а — коэффициент, учитывающий расход кислорода на ростовые 
процессы, кг 0 2/кг биомассы; Ь — коэффициент, учитывающий расход 
кислорода на поддержание жизни, кг/(кг-ч).

Так , для выращивания дрожжей на углеродном субстрате в прак
тически реализуемой области скоростей роста указанная зависимость 
имеет вид

а ° г =  1,35 +  0,125/(1.

Температура влияет как на показатели процесса роста биомассы, 
так и на внутриклеточный состав. Для углеводокисл я ющих дрожжей 
оптимальный интервал температур находится в диапазоне 305—307 К. 
Большинство метанокисляющих бактерий имеет температуру 303 К. В 
процессе биосинтеза выделяется большое количество теплоты, которую 
необходимо отводить.
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Давление до 1,01-10“ Па существенно на метаболизме клеток не 
сказывается. Давление в 1,01 • 107 Па и более угнетает рост и размноже
ние большинства микроорганизмов.

Механизм влияния pH среды на активность, рост и размножение 
микроорганизмов достаточно сложен. Для различных микроорганиз
мов в диапазоне pH от 4 до 9 существуют свои оптимальные области. 
Для дрожжей, например, являются наилучшими значениями pH 4—6.

Выявлена экстремальная зависимость между окислительно-восста- 
новительным потенциалом и удельной скоростью роста дрожжей.

В расчетах принимается, что продуктами биохимической реакции 
являются только биомасса, вода и диоксид углерода.

Основной стадией микробиологического синтеза является стадия 
биохимического превращения, осуществляемого в биохимическом ре
акторе (ферментере). В зависимости от способа биохимического пре
вращения применяют реакторы непрерывного и периодического дей
ствия, а в зависимости от требований стерильности — стерильные 
(герметичные) аппараты и нестерильные. Конструктивное оформле
ние реакторов зависит от вида субстратов — жидких (парафины, 
дистилляты, гидролизаты) или газообразных (метан, диоксид углеро
да), а также от расхода кислорода на проведение процесса и теплово
го эффекта реакции биосинтеза. К числу общих требований, предъяв
ляемых к биохимическим реакторам, относится обеспечение интенсив
ного массо- и теплообмена, высокой степени гомогенизации и турбули- 
зации среды в реакторе.

Микробиологическая промышленность специализируется в основ
ном на производстве средств интенсификации сельского хозяйства, по
ставляя ему высокоэффективные кормовые добавки и препараты, по
вышающие продуктивность скота и птицы: кормовые дрожжи, амино
кислоты (лизин), премиксы (комплексные добавки), витамины, фермен
ты, кормовые и ветеринарные антибиотики, микробиологические сред
ства защиты растений от вредителей и болезней, бактериальные удоб
рения, способствующие росту урожайности продовольственных кор
мовых и технических культур. Расширяется также выпуск про
дуктов и препаратов для нужд текстильной, пищевой, медицинской, 
химической и других отраслей промышленности, для научных иссле
дований. Перспективно применение микробных препаратов в коже
венной, меховой, парфюмерной, косметической промышленности, в 
льнопереработке, в производстве стиральных порошков, паст и дру
гих моющих средств.

§ 2. Генетическая инженерия

Генетическая инженерия — совокупность методов, позволяющих ис
кусственно конструировать молекулы наследственного материала 
дезоксирибонуклеиновой кислоты (ДНК). Генетическая инженерия 
является одним из перспективных разделов биотехнологии, делающей 
возможным вносить в клетку гены практически из любого организма.
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включая и гены человека, и расширить таким образом ее возможности 
как продуцента для медицины, сельского хозяйства и промышленно
сти.

Методами генетической инженерии возможно создание штаммов — 
продуцентов белков человека: интерферона, инсулина, гормона роста, 
других ценных лекарств, диагностических препаратов, совершенст
вование или создание новых высокоэффективных штаммов для произ
водства антибиотиков, аминокислот, витаминов, а также выделение 
новых культур микроорганизмов и создание биокатализаторов на 
основе иммобилизованных клеток микроорганизмов, которые найдут 
применение в химической, горнорудной, микробиологической и пище
вой промышленности, производстве источников энергии.

Успешно развивается генетическая инженерия и в растениеводст
ве. Генетический синтез клеток может развить у растений такие свой
ства, как стойкость к условиям окружающей среды, повышенная ин
тенсивность фотосинтеза, способность бактерий, обитающих на корнях 
растений, связывать азот из атмосферы в соединения, усваиваемые рас
тениями. Активизация фотосинтеза и передача азотфиксирующей спо
собности пшенице, рису и другим зерновым культурам способствует 
выведению сортов с более высоким содержанием белка. При этом по
путно решается проблема экономии энергоресурсов, в частности газа 
и нефти, используемых в производстве азотных удобрений.

§ 3. Инженерная энзимология

Весьма перспективной является инженерная энзимология, т. е. 
использование ферментов в качестве биокатализаторов при промыш
ленном получении широкой гаммы веществ. Ферменты повышают ско
рость реакций в миллионы раз. При этом ферменты позволяют сущест
венно понизить температуру и давление при проведении процессов, 
используемых современной химической технологией, что приводит 
к значительному уменьшению энергоемкости и отказу от дорогостоя
щих неорганических катализаторов. Важно и то, что ферментатив
ный синтез полимерных соединений в отличие от химического синтеза 
не вызывает загрязнения окружающей среды.

Одно из новых направлений в инженерной энзимологии — исполь
зование иммобилизованных ферментов, молекулы которых закрепле
ны на поверхности твердого вещества инертного носителя или в его 
порах. При этом фермент соединяют с твердой и нерастворимой осно
вой, пользуясь химической сшивкой, сорбцией на поверхности твердых 
частиц или удержанием его в полостях пористого тела. В результате 
фермент оказывается нерастворимым, отделяется от реакционной мас
сы, становится стабильным и, как правило, не утрачивает своей ак
тивности. В качестве носителей используются керамика, стекло, по
лимеры и другие материалы. Иммобилизованные ферменты приме
няют в аналитических исследованиях (созданные на их основе фермент
ные электроды позволяют определять в биологических пробах очень
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малые добавки, до 10-2 г различных веществ), в тонком органическом 
синтезе. С иммобилизованными ферментами связаны крупные перспек
тивы в технологии искусственной пищи (синтез белков, аминокислот, 
глюкозы), в медицине, в химическом анализе биологически активных 
соединений, в иммунологии, в микроэнергетике (в частности, в топлив
ных элементах).

В биотехнологии достигнуты определенные успехи в использова
нии иммобилизованных клеток. В этих процессах живые клетки бак
терий, дрожжей, растений или животных иммобилизуют в студневид
ной среде — полиакриламидном геле, желатине или каррагенине, 
сначала в условиях, когда они могут размножаться,а затем уже в ра
бочем режиме. Размножение может прекратиться, клетки переходят 
в покоящееся состояние или даже погибают, но их ферментативная 
система сохраняет свою активность. Процесс обычно протекает непре
рывно. Уже известно довольно много промышленных процессов с при
менением иммобилизованных клеток. В частности, с помощью иммо
билизованных дрожжевых клеток получают спирт из глюкозы. Раз
работан способ получения преднизона и преднизолона из кортизона и 
гидрокортизона.

На основе ферментативного синтеза предусматривается, в частно
сти, организация промышленного производства простагландинов -  
биологически активных веществ, имеющих большую перспективу при
менения в медицине, а также в животноводстве и ветеринарии. Созда
ется также технология ферментативного катализа целлюлозы, обеспе
чивающая выход сахаров более 90% от использованной целлюлозы. 
Осуществление этого процесса позволит в несколько раз увеличить 
производство ценных продуктов и даст большой экономический эф
фект.

Ферментативный гидролиз соломы, стеблей и початков кукурузы, 
стеблей хлопчатника, древесных и других целлюлозосодержащих от
ходов с последующим дрожжеванием позволяет полностью устранить 
в СССР дефицит кормового белка.

§ 4. Основные тенденции развития биотехнологии

В современных условиях биотехнология становится важнейшим фак
тором повышения эффективности общественного производства и даль
нейшего ускорения научно-технического прогресса.

Биотехнология все теснее смыкается с химической технологией и 
направлена в первую очередь на удовлетворение потребностей челове
ка в продовольствии, медикаментах, энергии, сырье и охране окружаю
щей среды.

Биотехнология находит широкое применение в агропромышлен
ном, химико-лесном и металлургическом комплексах, горнорудной 
промышленности и других отраслях народного хозяйства. Существен
но возрастает значение биотехнологии в широком использовании био
массы как возобновляемого источника энергии и сырья.
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Активно развивается т е х н и ч е с к а я  б и о э н е р г е т и к  а*, 
базирующаяся на процессах био- и термохимической конверсии раз
личных видов биомассы в газообразное, жидкое и твердое топливо.

Во многих странах становится традиционным получение биогаза 
анаэробной микробиологической конверсией отходов пищевой про
мышленности, животноводческих ферм, активного ила очистных со
оружений и коммунальных отходов. Только за счет утилизации сельско
хозяйственных отходов в СССР можно получить до 150 млн. т услов
ного топлива в год. В настоящее время сельское хозяйство страны по
требляет ежегодно до 63 млн. т нефтепродуктов.

Одним из перспективных направлений создания новых видов газо
образного топлива является получение водорода. Большие количест
ва молекулярного водорода получаются при промышленном микробио
логическом производстве ацетона и бутанола. Принципиально новые 
возможности открывает использование биофотолиза воды системой 
двух культур микроорганизмов — микроскопических водорослей и 
анаэробных бактерий:

СО-^Н.О — ”
сн,о-:-н,о 2Н.-СО,

Значительные потенциальные возможности имеет получение этано
ла из биомассы путем ее ферментации. Существующие национальные 
программы ряда стран по производству этанола базируются на исполь
зовании традиционного сырья: кукурузного зерна (США), багас- 
сы (Бразилия). Бразилия произвела в 1984 г. 10 млн. т этанола и 
занимает ныне ведущее положение в мире по уровню использования 
этанола в энергетике и химической промышленности. Разрабатываются 
программы по получению этанола из богатых углеводами отходов 
ряда производств, например молочной сыворотки, являющейся от
ходом сыроварения (Франция — 6,5 млн. т в год, США — 12 млн. т 
в год).

Однако одним из наиболее перспективных является биотехноло
гический способ получения этанола из гидролизатов целлюлозосодер
жащего сырья. При сбраживании гидролизатов древесины можно по
лучить этанол, кормовые дрожжи, фурфурол, уксусную кислоту и 
другие ценные продукты. В ряде стран, в том числе и в СССР, интенсив
но ведутся исследования и разработка методов и технологии мягкого 
гидролиза целлюлозы ферментами.

Получение спиртов биоконверсией целлюлозы с целью использова
ния их как топлива или сырья для химической промышленности явля
ется важной составной частью развивающейся технической биоэнер
гетики.

* Биоэнергетика— совокупность процессов преобразования энергии в био
логических системах, а также раздел биологии, изучающий эти процессы.
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Одной из важнейших задач, обеспечивающих успешное развитие 
технической биоэнергетики, является расширение исследований бак
териальной газификации остаточной нефти в скважинах и торфа, кон
версии биомассы водной флоры в биогаз, жидкие виды топлива и водо
род, прямого биосинтеза этанола из целлюлозы и получения водорода 
биоконверсией с использованием солнечной энергии.

К числу наиболее перспективных относятся технологические про
цессы получения кормовой микробной массы с использованием в ка
честве инградиентов питания бактерий природного газа и водорода. 
При этом для синтеза кормовой биомассы на водороде наиболее пред
почтительны водородоокисляющие бактерии. Институтом биофизики 
Сибирского отделения АН СССР разработана технология микробиоло
гического синтеза белка кормового и пищевого назначения на основе 
хемосинтезирующих водородоокисляющих микроорганизмов с полу
чением биомассы карбоксидобактерий в интенсивной массовой куль
туре. Карбоксидобактерии — быстрорастущая группа хемоавтотроф- 
ных микроорганизмов, синтезирующая с использованием водорода и 
диоксида углерода биомассу с высоким (до 75%) содержанием полно
ценного по аминокислотному составу белка, отличающаяся высокой 
устойчивостью к воздействию оксида углерода. В настоящее время 
совместно с Институтом химии и химической технологии СО АН СССР 
разрабатывается технология выращивания карбоксидобактерий на 
синтез-газе, получаемом при газификации углей Канско-Ачинского 
топливно-энергетического комплекса.

К числу приоритетных проблем современной биотехнологии отно
сится такж е разработка научных основ биологических методов добы
чи и переработки минерального сырья и извлечения из него цветных 
и благородных металлов.

В настоящее время успешно развивается б и о г е о т е х н о л о 
г и я  м е т а л л о в ,  в рамках которой разрабатываются способы 
извлечения металлов из руд, концентратов, горных пород и раство
ров под воздействием бактерий или их метаболитов при нормальных 
давлениях и температурах от 278 до 353 К.

Бактерии, способные выщелачивать металлы из руд, называют 
х е м о л и т о т р о ф н ы м и ,  т. е. буквально «поедающими скалы». 
Хемолитотрофные бактерии используют неорганические вещества в ка
честве окисляемых субстратов -  доноров электронов. Окисляемый 
неорганический субстрат является для этих бактерий и источником 
энергии, и восстановителем. Такими субстратами могут быть молеку
лярный водород (водородные бактерии), оксид углерода (карбоксидо
бактерии), восстановленные соединения серы (тионовые бактерии), 
соединения азота (нитрофицирующие бактерии). Окислителем во всех 
перечисленных случаях является молекулярный кислород.

Для получения цветных и благородных металлов используют суль
фидные руды. В основе биогеотехнологии извлечения металлов из этих 
руд лежит процесс бактериального окисления сульфидных минералов 
и элементов с переменной валентностью Б (0), Б (II), Ре (II), И (IV),



Си (I) в к и с л о й  среде, обеспечивающий вскрытие и перевод из нераст
воримой сульфидной формы в растворимую сульфатную. Бактерии, 
осуществляющие эти реакции, получают энергию за счет окисления 
неорганических веществ, а углерод, необходимый для жизнедеятель
ности микроорганизмов, — из неорганических его форм (СО,, НСОз,
С О Г ) .

При бактериальном окислении сульфидных руд происходит пере
нос электронов от железа или серы на кислород. Как правило, по мере 
окисления вещества его растворимость увеличивается. Примером мо
жет служить реакция окисления Fe (II) бактериями Thiobacillus fer- 
rooxidans (T. ferrooxidans)
p ç2+  --pg3-f _j_ £

4e- +  0 2 +  4H+ -v 2H20

Энергия для роста T. ferrooxidans получается за счет окисления 
либо железа, либо серы. При этом ион Fe2+ при участии бактерий 
превращается в ион Fe3+. Из соединений серы T. ferrooxidans может 
окислять сульфиды, серу и вещества, содержащие ионы тиосульфата 
(S203- ) или тетратионата (S4Og~), в ионы сульфата (SOI- ). Таким об
разом, Fe (II) окисляется бактериями до Fe (III), а сера —- до серной 
кислоты по схеме:

S»+ 1,5О2-ЪН,0 H2S04

Углерод T. ferrooxidans усваивает автотрофно из диоксида угле
рода, содержащегося в атмосфере. Ионы Fe3+, взаимодействуя с про
дуктами выщелачивания сульфидных минералов, образуют хорошо 
растворимую сернокислую медь.

При обработке урановой руды на соединения урана бактерии не
посредственно не воздействуют. Их роль заключается в образовании 
ионов Fe3+ из пирита и содержащихся в растворе ионов Fe2+. Ионы 
Fe3+ активно взаимодействуют с минералами, в составе которых есть 
уран U (IV), и превращают его в U (VI), растворимый в слабой сер
ной кислоте.

В настоящее время решены основные теоретические вопросы биогео
технологии таких металлов, как медь, никель, цинк, кобальт, кад
мий, мышьяк и некоторые другие элементы. Процессы бактериально
го выщелачивания широко используют для получения меди, урана и зо
лота. В США, например, получают таким образом более 10% меди от 
общего объема добычи этого металла.

В СССР и ряде других стран успешно развиваются также методы 
бактериально-химического выщелачивания сложных медных, цинко
вых, никелевых, медно-цинковых, олово- и золотосодержащих мышья
ковистых концентратов.

К числу перспективных направлений относится м и к р о б и о 
л о г и ч е с к о е  и з в л е ч е н и е  м е т а л л о в  и з  р а с т 
в о р о в ,  основанное на использовании способностей многих микроор
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ганизмов либо сорбировать ионы металлов, либо осаждать их. Микро
биологические процессы извлечения металлов из растворов подразде
ляют на три группы: адсорбция металлов на поверхности микробных 
клеток, поглощение металлов клетками и их химические превращение.

Способность многих бактерий, водорослей и грибов накапливать 
неорганические вещества, поглощая их из растворов и сточных вод, 
нашла широкое применение в различных отраслях народного хозяйст 
ва. С помощью микроорганизмов и водорослей можно извлечь из раз
бавленных растворов до 100% свинца, ртути, цинка, меди, никеля, 
кобальта, марганца, хрома, урана и некоторых других элементов, до 
96—98% золота и серебра, до 84% платины, 93% селена. При этом 
бактериальные полисахариды эффективны для извлечения из раство
ров радиоактивных элементов, а также меди и кадмия.

Биогеотехнология позволяет вовлечь в переработку огромные за
пасы бедных и сложных по составу руд и отходов, забалансовые, а 
также расположенные на глубинах месторождения, обеспечивает ком
плексное и более полное, по сравнению с классическими методами 
добычи металлов, использование минерального сырья.

В целом же проблему переработки сложных комплексных руд мож
но решить только комбинированными методами, использующими мик
робиологические и химические процессы.

Бактерии способствуют растворению соединений серы, в том числе 
и органических, содержащихся в каменном угле, что делает возмож
ным освобождать богатый серой уголь от этой вредной примеси до сжи
гания или термической переработки.

Установлено, что с помощью бактерий возможно уменьшение со
держания метана в атмосфере угольных шахт. Для этой цели исполь
зуют бактерии, интенсивно окисляющие метан до диоксида углерода 
и способные развиваться на весьма простых минеральных питатель
ных средах. В условиях угольной шахты такие микроорганизмы за 
2—4 недели окисляют до 70% метана.

Весьма перспективная область биогеотехнологии — использова
ние микроорганизмов и их метаболитов для повышения нефтеотдачи 
нефтяных месторождений.

Расширяется использование биотехнологических методов для 
улучшения почвообразования. Решается также задача по организации 
производства биомассы микроорганизмов для биодеградации токсич 
ных соединений фенолов и его производных, гербицидов, пестицидов, 
ксенобиотиков, а также биомассы микроорганизмов для очистки сточ
ных вод производств химико-лесного, металлургического, топливно- 
энергетического, агропромышленного и других народнохозяйственных 
комплексов.



1. Каковы основные особенности процессов биотехнологии по сравнению  
с другими химико-технологическими процессами?

2. В чем различия микробиологического синтеза, генетической инженерии 
и инженерной энзимологии?

3. Какова роль биотехнологии в широком использовании биомассы как во
зобновляемого источника энергии и сырья?

4. Каковы возможности биотехнологии, используемой для удовлетворения 
потребностей человека в продовольствии и медикаментах?

5. Какие задачи решает биогеотехнология?
6. Что такое биоэнергетика?
7. Приведите примеры использования биотехнологии в отраслях народно

го хозяйства.
8. Каковы перспективные тенденции развития биотехнологии?

Вопросы для повторения и самостоятельной проработки
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ПРЕДМЕТНЫЙ УКАЗАТЕЛЬ

Абсорбционные холодильные маши
ны 261 

Абсорбция 194, 302
— диоксида азота 408 
 - углерода 377

— триоксида серы 436 
Автотермический режим 69 
Адиабатическое изменение температу

ры 133
Адсорбция 221, 303

— активированная 214
— изотермы 223

Азотная кислота, производство 397 сл. 
Азотнокислотное разложение фосфа

тов 448 
Аммиак

— синтез 7, 34, 49, 161, 169, 207, 
268, 280, 334, 384 сл.
— окисление 25, 397 

Анализ ХТС 330, 341 
Анергия 47 
Аниониты 245 
Антидетонаторы 462 
Аппарат ИТН 450 
Аррениуса уравнение 59
Атомные энерготехнологические уста

новки 279 сл. 
Атмосферно-вакуумная установка 464

Байпас 102, 351 
Баланс

— материальный 67
— тепловой 67
— эксергетический 45 

Бензин 461
Безотходные технологические процес

сы 317 сл.
Биогеотехнология 506 
Биомасса 500 
Биосфера 290 
Биотехнология 11, 499 сл 
Биоэнергетика 505 
Боденштейна критерий 109 
Борескова уравнение 434

Вант-Г оффа уравнение изотермы 
32 сл.
------ изобары, изохоры 38

Вода 238
— жесткость 241
—- классификация природных вод 
239
— окисляемость 241
— щелочность 241 

Водооборотные циклы 308 
Водоподготовка 242 сл.
Водород 11, 276
Воздух 238, 247
Вторичные ресурсы материальные 232

------ - энергетические 251
----------- использование 256

Выход продукта 21, 90

Газ
— водяной 362
— конвертированный 364
— природный 228, 234, 361, 364
— попутный 361, 462
— синтез-газ 362 сл.
— технологический 362 

Газификация топлива 274, 283, 362 
Газожидкостные реакции 194 сл. 
Генетическая инженерия 502 
Генри закон 195
Гетерогенно-каталитические процессы 

18, 205 сл.
Гетерогенные процессы 169 сл.

— в системе «газ—твердое вещест
во» 174 сл.
---------- «газ—жидкость» 194 сл.

Гетерофазные процессы 170 
Гиббса энергия 30, 32 
Гибкие производственные системы 

358
Гомофазные процессы 170 
Графический метод 

------ определения концентрации реа
гента на выходе из реактора иде
ального смешения 84
------- расчета каскада реакторов
идеального смешения 96 
------ решения системы уравнений
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материального и теплового балан
са 132 сл.

Графы 339
Гюи-Стодолы уравнение 47

Данквертса граничные условия 110 
Двойное контактирование 320, 435 
Десорбция 215, 223, 246 
Дирака дельта-функция 117 
Диссипация энергии 46 
Диффузионная область 172, 189 
Диффузионные стадии гетерогенных

процессов 172 сл.
Диффузия

— внешняя 177 сл., 183, 213
— внутренняя 179 сл., 185, 214
— конвективная 177
— молекулярная 173, 178
— продольная 107
— тейлоровская 104, 107
— турбулентная 103, 107

Единичная мощность агрегатов, уве
личение 356 сл.

Жаропроизводительность 253 
Жесткость воды 241 сл.

------  устранение 244

Загрязнения биосферы 290 Сл. 
Закон действующих масс 31, 54 
Зоны

— застойные 102
— циркуляции 104

Иерархический подход 65 
Известкование воды 243 
Инженерная энзимология 503 
Интенсивность 26 
Интенсификация 30 
Ионный обмен 244

Каскад реакторов идеального смеше
ния 93 сл.

Катализаторы 611, 206
— активность 208
— конверсии метана 368
— конверсии оксида углерода 370
— крекинга 474
— напряженность 27
— окисления аммиака 401

— диоксида серы 432
— риформинга 480

— синтеза аммиака 390 
  метанола 491
— технологические характеристики 
208 сл.

Каталитический крекинг 271, 474
— риформинг 478 

Катиониты 245
Кинетика химическая, использование 

в технологии 51 сл.
Кинетическая область 172, 189 
Кинетические уравнения 53, 224 
Кислоты

— азотная 397 сл.
— серная 7, 421 сл.
— фосфорная 446 

Коксование 273, 472 
Колонна

— абсорбции нитрозных газов 409
— конденсационная 394
— синтеза аммиака 393 
  метанола 495

Конверсия
— аммиака 397
— метана 366
— оксида углерода 369

— природного газа 159, 371 
Константа равновесия 31

-------зависимость от температуры
38
-------окисления диоксида серы 41,
433
------ синтеза аммиака 386
------- синтеза метанола 490
-------термодинамическая 33

Константа скорости реакции 54
------- гетерогенного процесса 181

Контактный метод получения серной 
кислоты 424 сл.

Концентрирование азотной кислоты 
415

Коэффициент
— диффузии, эффективный 179 

массоотдачи 195
— массопередачи 196
— молекулярной диффузии 173, 
178
— рециркуляции 352
— ускорения абсорбции 199, 201 сл.
— эффективности использования 
внутренней поверхности катализа
тора 217

КПД
— эксергетический 48
- энергетический 46

Кривые отклика 113, 122 
Критерии технологические эффектив

ности 18 сл.



Ленгмюра изотерма адсорбции 223 
Ленгмюра-Хиншельвуда модель 225 
Ле Шателье принцип 36 
Лимитирующая стадия 182

------  способы определения 188 сл.
Линия оптимальных температур 154 

сл., 435

Массопередача между газом и жид
костью 198 

Метанирование 383 
Метанол, производство 9, 280, 488 сл. 
Микробиологический синтез 80, 499 
Минеральные удобрения 440 сл.. 
Множественность стационарных со

стояний 135 
Моделирование 64 
Модель

— диффузионная 107
— иконографическая 333, 338
— квазигомогенная 175
— математическая 64, 333
— обновления поверхности 200
— операционно-описательная 333
— пленочная 198 

символическая 337
— с фронтальным перемещением 
зоны реакции 175
— топологическая 338
— ячеечная 105 

Мощность 26

Накопление 67. 73
Нестационарный режим 70, 149, 164 
Нефтепродукты 460 
Нефть 459 сл.

первичная переработка 462 
деструктивная переработка 465

Обжиг колчедана 428 сл.
Обменная емкость 245 
Обогащение сырья 237 
Окисление

аммиака 25, 397
— диоксида серы 41, 154, 432 сл. 

оксида азота 407
Оптимизация ХТС 331, 341 
Оптимальный температурный режим 

151 сл.
— — — способы осуществления 

158 сл.
Отходы 232, 313
Охрана окружающей среды 13, 288 сл.

—   азотной кислоты 418
аммиака 394 
метанола 498

---------- серной кислоты и удобре
ний 456
— при нефтепереработке 484 

Очистка
— адсорбционная 303
— абсорбционная 302
— биохимические методы 298, 307
— дымовых газов 376
— каталитические методы 303
— механические методы 297
— моноэтаноламиновая от диокси
да углерода 377
— нефтепродуктов 481
— обжигового газа 430
— от аэрозолей 299
— отходящих газов 299, 376
— природного газа 365
— промышленных выбросов 297 сл.
— растворами поташа от диоксида 
углерода 380
— сточных вод 305
— термические методы 298. 303
— технологических газов 377
— химические методы 298

Параметры математической модели 
105

Параметрическая чувствительность 
150

Пекле диффузионный критерий 109 
Первичная переработка нефти 462 
Перенос

— диффузионный 72
— импульса 72
— конвективный 72 

Переходная область 189 
Печи

— для сжигания серы 427
— КС для обжига колчедана 429
— пиролиза 473
— трубчатые 374 

Пиролиз 273, 471 
Платформинг 480
Поверхностная химическая реакция 

180 сл., 187, 214 
Получение обжигового газа

----------  из колчедана 428
---------------серы 426

Предельно допустимые концентрации 
(ПДК) 293 

Производительность 26 
Промотирование 212 
Промышленные загрязнения биосфе

ры 290
Профили линейных скоростей 86 
Процессы

— химико-технологические 15
— химические 16



— единичные химической техноло
гии 16

Равновесие химическое 20, 30 сл.
------ в гетерогенных системах 34 сл.
------ - влияние давления 36
----------- инертного газа 36
----- ---- температуры 37
—- — законы смещения 35 
------- определение состава реакци
онной смеси 40

------ расчет по термодинамическим
данным 39
------ устойчивое, условия 30

Равновесная степень превращения 20, 
40 сл.

Реакторы химические 63 сл.
— адиабатические 69
— идеального вытеснения 68, 85 сл. 
 смешения 68, 77 сл.
— изотермические 69
— периодические 70, 78 сл.
— проточные 70, 80
— со структурой потоков идеаль
ной 76 сл.
-------------- - неидеальной 102 сл.
-— сравнение 88 

Реакционное пространство 51 
Регенерация 271 
Ретур 445 
Рециркуляция 352

Сегрегированные потоки 125 
Селективность 24, 210

— дифференциальная 24, 57. 91
— интегральная 24
— катализатора 210 

Синтез ХТС 330, 341 
Система 16, 325 
Скорость

— гетерогенных процессов 171
— химических реакций 51 сл. 

Слеживаемость удобрений 449 
Среднее время пребывания 81 
Стандартное состояние 33 
Стационарный режим 70, 146, 181

196
Степень превращения 18 сл.

------ равновесная 20, 40 сл.
Стехиометрические соотношения 19 

25
Сточные воды 294

------- очистка 305
Структурная блок-схема 341 
Схем ы

операторные 335
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