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гвнкехльный спонсор КОНФЕРЕНЦИИ­

ВОСТОЧНАЯ НЕФТЯНАЯ КОМПАНИЯ,

Томск, Россия

ВНК является мощнейшим дистрибъютером нефти в Сибири. В сфере ее

деятельности - разведка, разработка, добыча, переработка и реализация

нефти и нефтепродуктов. С 1998 года ВНК входит в состав крупнейшего

мирового нефтяного холдинга ЮКСИ.

Финансовую поддержку конференции оказывают также Министерство

науки и технологий Российской Федерации, Институт катализа

им. Г.К. Борескова СО РАН.

Оргкомитет конференции выражает глубокую признательность Восточной

Нефтяной Компании, Министерству науки и технологий Российской

Федерации, Институту катализа им. Г.К. Борескова СО РАН за

финансовую поддержку.
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ПЛЕНАРНЫЕ ЛЕКЦИИ





PL-2
Применениефизических методов в решении пробпем химическойтехнологии

В.Н.Пармон

ИнституткатализаСО РАН, Новосибирск630090, Россия

в сообщении обсуждаются новые применения современных физико-химических

методов В интересах разработки и оптимизации каталитических технологий. Основное

внимание уделяется развитию современных методов томографии, прежде всего ямр­

томографии, с помощью которых удается исследовать массоперенос вещества и

различные физико-химические процессы как на «микроуровне» (т.е. внутри граНУJJ--­

пористого тела проиэвопьной формы), так и на макроуровне, включая реакторы с

неупорядоченной засыпкой гранул катализаторов. В качестве примера приводятся

результаты исследований методом ЯМР-томографии процессов сушки пористых

гранул и их насыщения влагой 1113 газовой фазы.

Обсуждаются также новейшие методы скоростной газовой хроматографии и

иных современных методов анализа химического состава газовой фазы, а также

некоторые физические методы, позволяющие производить диагностику состояния и

состава поверхности катализаторов в режиме in situ, в том числе при повышенных

давлениях реагентов.

7



UNSTEADY STATE REACTION ENGINEERING

RalfDoepper апё A1bert Renken

Swiss .Pederallnstitute ofTechnology СН-l015Еаизаппе, Switzerland

Ехрешпеша] anд theoretical studies Ьауе ргоуеё that forced регккйс орегапоп of
heterogeneous catalytic геасюгв сап Ье а versatile tool to ппргоуе геасюг репоппвпсе [1].
Рог согпртех геаспоп вувтешв the ргоёцсг distribution сап Ье altered leading to rugher
selectivities апё yields ofthe desired product. ТЬе зресга] ппегевг for periodic орегапоп гезппв

поm the fact that х! сап Ье роээхЫе то get ппргоуешепгвсотпрагеё то оршпа! steady агате in
the admissible. raпge {ог the цвеё соппо] уаЛаЫеэ. ТЬе catalyst unsteady втате сап Ье

сотпгойеё in two ways:

~ Ву forced сопсеппапоп оsсiПаtiопs [2, З, 4] ог flow гесегва! [5, 6, 7, 8] in fixed Ьеёв,

tI' Ву враца! regulation when input conditions of the геасгог до пот change with шпе Ьи! the
catalyst пюуеа in а field of variable геастапт сопсеппвпопв and/or тегпрегашгев e.g. in а

fluidized Ьед [9, 10,11]
<!I Ву periodic change ofthe gaslliquid flow гапо in trick1eЬед геастогв [12, 13]

2.4

2.0

1.6

1.2

0.8

0.4

о 0.02 0.04 О.Об

у == о

008

[А]

Fig. 1: Predicted еппапсешеш factors for the catalytic
dehydration ofешапо! [15]
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PL-3
subsequently takes ртасе оп the catalyst surface. Ап ехсевв of oxygen in the gas рпаве has
ойеп а negative effect оп the product selectivity. Therefore, oxygen loading ofthe,catalyst and
hydrocarbon oxidation аге верагатес in шпе ог {Ье catalyst is circulated between tms two
stages.

Ап ехашрте is given Ьу Dubui5 е! al. [16] for {Ье oxidative coupling of тошепе. Periodic
ехрегппегпвwhich апегпатес reacting and regenerating шпе intervals аге carried ош а! 537 ос

оуег 8 g ofPblLilМgO. The тошепе flow is вег {о 3'10-4 moVsduring the reacting intervals апё

the oxygen t10w 18 зе! {о 2.4'10-4 molls during the regenerating intervals. ТЬе тпеап flows of
тошеле and oxygen аН оуег а period and the total flow, kept сопвгаш using N2 аз ап шеп,

соггевропс 10 {Ье t10ws of а вгеаёу-ыыеехрепшепт. The сошрапвов of{Ье periodic results i5
done with {Ье corresponding steady-state ехрептпепг.

Вегцепе and 1,2-diphenylethane yields duringa periodic ехрегппепт аге plotted аз а function
of time in Fig. 2. 1! is interesting {о remark {Ьа! benzaldehyde is по longer detectab1e,
corresponding {о а benzaldehyde selectivity below 0.01. Лftег three periods, {Ье cycles аге

time invariant.

-В- 1,2-diphenylethane yield

-- 1,2-diphenylethane average yield
.. . с.... benzene yield

benzene average yield

11I

\
lIi

Fig.2: Yields аз а

function ofшпе under
репофс conditions.
Репоё = 2700 з,

Т= 527 ос,

Split гапо = 3:1,
fficat = 0.008 kg.

2700 5400

t[s]

8100 10800 13500

Under periodic conditions, {Ье 1,2-diphenylethane selectivity сотпрагео to steady-state
conditions is шсгеавеё ftom 0.6 10 0.9 Ьу suppressing gas рЬазе oxygen (Fig. З). ТЬе

ппегасцоп between the catalyst and {Ье тошепе methyl group ргоёвсев Ьепзу! intermediates
which геасг selectively то form 1,2-diphenylethane and Ьепзепе,
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Fig.З: Сошрапзоп of репошс anд steady-state yields and selectivities.T = 527 ОС, Split гацо 3:1,
щ,.t = 0.008 kg.

ТЬе yield of 1,2-diphenylethane is also higher under periodic conditions cornpared то the
steady-state ехрегнпепт. It шсгеавев with shorter periods, due то а shorter reacting ппегуа]

which leads то less deactivation оЕ the catalyst. ТЬе catalyst is therefore globally тоге active а!

впоп репосв.
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Fig.4: Reduction ofN20 Ьу СО шшег репофс inJet conditions а! сус'е-шуапапсе.

Сошйпопв: Т = 3lOOC, period = 240 s

А 2nd ехатпрге for the successful isoiation of catalytic зтерв сопсегпв the reduction ofN20 Ьу

СО over silica-supported поп oxide. Randall et. аl. [17] slюwеd that tl1e activity of the
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геёвсеё catalyst is considerably mgher ав согпрагеё то втеасу этате, where the !:!dyJ is
рагпайу oxidized. Оп tmз Ьаыв, А! was апегпргеё {о keep the catalyst in {Ье геёцсеё вгате Ьу

репошсайу reducing it with СО. ТЬе dynarnic геэропзев of геасгашв and ргоёвсгв а! сус'е

invariance for а репоё of240 s аге given АП Fig. 4. During the half-cycle цпёег СО, С02 is stiН

ргоёвсеё, due {о {Ье гесцсцопof the catalyst. During {Ье period цпёег N20 and СО, N20 is
totaHy converted during арргохппатету 25 в; тпеп N20 molar fгасtiоп шсгеавев due {о

oxidation of {Ье catalyst. 111 Fig. 4, {Ье tirne-average сопсегыопа оЕСО апё N20 ая weB аэ {Ье

yields оЕ С02 and N2 оуег веуега] репоса а! сусге-игсапапсе аге сотпрагеё to the values
obtained а! steady-state and а! quasi вгеапу-этате (QSS). l! арреагв {Ьа! сопсеппабоп cycling
with short репоса оЕ аЬои! 30 - 60 s [еаёв to ап шсгеаве in N20 сопуегаюп and N2 yields оЕ

арргохппагету 30%, wmch presurnabIy апвев Ггоrn а higher шпе-ауегаяе degree оЕ гесцспоп

оЕ{Ье catalyst вв сотпрагеё то {Ье вгеаоу-вгаге 5ituatiol1.

1.0

Fig.5: Типе-ауегаяе yields and сопуегвюпв in function ofperiod. Сошрапзоп between periodic
орегацоп and steady-state.

ТЬе геаспоп Ьелауюг цпсег тгапыепг согкйпопв сап Ье understood оп the basis of the kinetic
model Бхуеп [п Есвапоп (1) - (8).

N20+0~N2 +(0) (1)

N20+(0)~N2 +0(0) (3)

CO+0(0)~C02 +(0) (5)

CO+(O)~CO(O) (7)

CO(0)~C02 +0

N20+0~N2+00

OO~(O)

CO+OO~C02+0

(2)

(4)

(6)

(8)

Тпе initially mgh activity of the reduced catalyst сап Ье explained Ьу а fast redox геаспоп оп

reduced sites, ( ), Ьу wblch а ЫБЫУ геаспуе выпасе oxygen вресгев adsorbed оп геёцсес sites
Х8 formed (О( » (Еоцацопе (4) апё (8», wmch would Ье the ргесшвог то the forrnation оЕ

[ашсе охуяеп (Equation (6» - in this way, А! is suggested that the охшапоп ofthe catalyst
(Equation (1» геаПу takes place уха а two step rnechanisrn (Equations (4) and (6».
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PL-3
Such а ргесцгвог is known то еюз! in охшацоп catalysis оп soIid охшев. Рос шыапсе,

Sokolovskii [18, 19] has ргоровеё а generalized вспеше ofthe catalytic охшацоп, Ьу which in
а first вгер, gas рпаве oxygen forms higbly геасцуе вцпасе oxygen вресгев which сап Ье

transformed into lезз геасцуе oxygen of the catalyst [ашсе. Аёвогрпоп of oxygen оп а

рагпайу геёцсеё вцпасе шау оссш if there is only а рагпа! charge transfer between the
reduced вцпасе сапов то adsorbed oxygen ос if the oxygen врестеа оссцртев а впе different
ftom а ецпвсе [ашсе site [20].

ТЬе геаспопв in Equations (4)-(8), combined то геаспопв in Equations (3)-(2), асе сопывтепг

with the gas рпаве гееропвев то N20+CO сопсеппапоп вгерв оуег initialIy reduced апё

oxidised catalysts. Аз а шапег of fact, if геаспопв in Equations (4) and (8) асе fast сотпрагео

то the ошег геаспопв, the activity of the catalyst would Ье higher а! the beginning of the
transient оуег the initiaIly геёцсеё catalyst with геврест to the initially oxidised catalyst, аз is
observed ехрегппешайу. Оеег the initiaIIy reduced catalyst, N2 апё СО2 гевропвев would both
go through а тпахппшп а! the beginning of the тгапыетп, апё subsequently decrease towards
втеаёу-вгаге, due to deactivation Ьу егпегяепсе of adsorbed oxygen нпо the [ашсе (Equation
(6».

In вшшпагу, the цве of поп-ыацопагуос dynamic орегацоп of спепцса! геасюгв сап lead to
considerabIe шсгеавев of the геасгог репоппапсе and а substantiaI gain in selectivity. This
could Ье shown for both homogeneous and heterogeneous геаспоп вузтеша described in the
Пгегашге. Вш besides the reversed flow орегапоп, industrial ппртешешацопв of dynamic
орегапоп асе still уету всагсе. Тшз fact is рппстрайу due то the Iack of basic understanding of
the effects occurring цпёег поп-агапопагу орегапоп. Therefore further гевеагсп is needed to
broaden оис basic knowledge and to create reliabIe models describing the complex behavior of
non-stationary reactor processes.

Financial support Ьу the Swiss NationaI Foundation is gratefuIly acknowledged.
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PL-4
ПЕРСПЕКТИВЫРАЗВИТИЯГЕТЕРОГЕННЫХКАТАЛИТИЧЕСКИХ

ПРОЦЕССОВ

Слинько М.Г.

ГНЦ «НИФХИ им. ля.Карпова», Москва, Россия

НосковА.С.

Институт катализа им.Г'КБоресковаСО РАН, Новосибирск, Россия

в ХХ веке были решены крупнейшие проблемы катализа в производстве

удобрений, нефтехимии, нефтепереработке, полимеризации, атомной

энергетике, реактивной технике, медицине и экологии.

На протяжении этого времени катализ из эмпирической области

искусства становится наукой. В 30-х годах начало развиваться математическое

моделирование, основанное на фундаментальных законах физики и химии и

сбалансированном соотношении вычислительного и натурного экспериментов.

В эти же годы заложены основы кинетики гетерогенных каталитических

реакций и развиты экспериментальные методы исследования каталитической

активности. Изучено влияние процессов переноса вещества, тепла и импульса

на скорость химическихпревращений в многофазных системах.

Во второй половине ХХ века создана теория химических реакторов на

основе законов химии, физики, физической химии и нелинейной динамики.

Создано математическое обеспечение для расчетов реакторов и разработано

большое количество реакторов большой единичной мощности и с различными

многофазовыми средами. Разработан нестационарный процесс крекинга

нефтепродуктов, открыты цеолитные катализаторы. В последнюю четверть века

большое развитие получили многочисленные физические методы исследования

поверхности катализаторов. Начато исследование и моделирование

каталитических процессов, начиная с молекулярного уровня, особенно для

условий, когда состав поверхности катализатора нестационарен по отношению

к составу газовой фазы.

В ХХI веке основой теории и практики гетерогенного катализа еще в

большей мере станет нелинейная динамика химических реакций, процессов и

реакторов на всех масштабных уровнях, начиная с молекулярного. В связи с

этим теоретической базой для развития современных каталитических

процессов в ближайшие годы станут методы квантовой химии, которые

позволят переходить от знаний о строении вещества к научным представлениям

о свойствах реакционной способности поверхности катализатора и далее к

дизайну катализаторов в целом. Основой методологии исследований останется

сбалансированное соотношение натурного и вычислительного экспериментов

на всех уровнях осуществления каталитического процесса, включая аэро (гидро)
динамику каталитических реакторов. Особое значение приобретут

исследования в области кинетики гетерогенных реакций и получения

кинетических моделей на основе знаний о закономерностях протекания

процессов на молекулярном уровне. Эти исследования, по-прежнему, будут

основой выбора оптимальных условий осуществления каталитических

процессов и моделирования каталитических реакторов.
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В ХХI веке будут найдены катализаторы для прямого получения

полезных продуктов по реакциям, разрешенным гермодинамически. К ним

относятся реакция прямого получения СНзОН из метана, превращение бензола

в фенол и другие. Значительное внимание будет уделено фотокатализу с целью

получения дешевой энергии и биокатализу, Возрастет роль катализа в

производстве материалов с заданными свойствами, строением и структурой.

Произойдет сближение теории и практики гетерогенного, гомогенного и

ферментативного катализа. Дальнейшее развитие получат каталитические

процессы в экологии. ВозрастающиевозможностиЭВМ позволят моделировать

процессы горения углеводородов с учетом большого числа реакций и

турбулентнойдиффузиис целью осуществления экологически чистого горения

и очистки отходящихгазов различнойприроды, включая автотранспорт.

Можно ожидать, что развитие каталитических технологий будет

происходить в направлениях, связанных с изменением условий осуществления

традиционныхпроцессов. Такими направлениям,по-видимому, будут являться:

• переход к осуществлению каталитических процессов при миллисекундных

временах контакта, что в ряде случаев позволит избежать

термодинамических ограничений на осуществление процессов. Это

направление будет требовать развития технологий приготовления сотовых

катализаторов и их использование в нетрадиционных (помимо газоочистки)

областях;

• осуществление каталитических процессов в критических и

сверхкритических условиях, что позволит развить новые направления

химических превращений. Такие процессы позволят интенсифицировать

перенос вещества и вовлечь в производство не используемые традиционным

путем химические соединения;

• разработка методов осуществления каталитических процессов и

многофункциональных реакторов, позволяющих преодолевать равновесные

ограничения химических реакций за счет совмещения процессов

превращения и разделения, а также за счет использования нестационарного

состояния поверхности катализатора;

• разработка методов осуществления высокоэнергонапряженных

каталитических процессов, с целью качественного снижения габаритов

оборудования и себестоимости производимых продуктов.

Для создания конкурентоспособной химической промышленности в СНГ в

ближайшие десятилетия, по-видимому, актуальным будет развитие

катализаторов и каталитических технологий в следующих направлениях.

А) Катализаторы и каталитические технологии нового поколения в

стратегических областях топливно-энергетического комплекса и химической

промышленности:

катализаторы и каталитические производства азотной кислоты;

катализаторы процессов парциального окисления, окислительного

дегидрирования, окислительного аммонолиза, окислительного

хлорирования, обладающих высокой избирательностью и активностью;

катализаторы полимеризации олефинов на основе металлоценов;

экологически безопасные технологии производства продуктов

органического синтеза при существенном снижении их себестоимости;
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созданиепроизводствполученияэкологическичистых топлив;

катализаторы и технологии синтеза галогенсодержащих органических

соединений;

создание производства серии отечественных катализаторов крекинга для

переработки нефтей различного состава с целыо обеспечения

стратегическойбезопасностиРФ.

Б) Разработка и реализация высокоэффективных технологий нового поколения

углубленной переработки нефти и вовлечения в производство природного газа и

газового конденсата:

создание опытно-промышленногопроизводствакатализаторовдля выпуска алкилат

бензинов на основе твердых суперкислотныхкатализаторов;

создание технологий вовлечения метана и инь~ легких компонентов природного

газа в производствомоторныхтоплив;

разработка технологий переработки углеводородов С, - С4 В ценные химические

продукты или моторные топлива на местах добычи;

создание опытного производства жидких топлив на основе высокоплотных

углеводородов повышенной энергонасыщенности.

В) Создание и реализация эффективных химических и каталитических технологий

производства сорбентов и катализаторов обезвреживания техногенных отходов, а также

процессов на их основе:

разработка и реализация технологий производства синтетических углеродных

сорбентов с заданными или управляемыми свойствами, в том числе, на основе

новых сырьевых источников;

разработка и реализация высокопроизводительных технологий обезвреживания

техногенных отходов, в том числе, в сверхкритических условиях;

разработка и выпуск головных образцов энергогенерирующих устройств малой

автономной экологически чистой энергетики с использованием нетрадиционнь~

и/или возобновляемых энергоносителей.

В XXI веке возрастет еще в большей степени роль катализа в повышении

жизненного уровня людей и обеспечении национальной безопасности.
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EXPLOSIONS IN FLOWING GASES

к. R. Westerterp, 1. W. Bolk

Chemical ВеасйопEngineering Еадопиопез, Пераптет о/Chemical Engineering,
Twente University o/Technology, г.о. Вох 217, 7500АЕ Епзспеае, Тhe Netherlands

In the University of Twente in the Нigh Ргеввцге Laboratory we Ьауе investigated ехрювюпв

in flowing gases. То this end а large instaHation has Ьееп ЬиП! in which in а tube а flowing

пцхшге of ап, ethylene and nitrogen is ignited with а Ьо! wire. ТиЬе diameters of 2, 5 and 1О

стп., тегпрегашгев цр to ЗОООС, gas velocities цр to 25 m/s and ргезвшев цр to 30 Ьаг Ьауе

Ьееп used.

It has Ьееп found, that in а diagram of the electric energy supplied to the wire and the охуяеп

сопсеппацоп in the gas stream - for а сопзтапг ргезвцге, gas тегпрегашге, tube diameter and

gas flow гаге - three regions сап Ье di,stinguished - of по геаспоп, of ехрювюп and of [оса!

геаспопЬш по ехрювюп, respectively. ТЬе trifurcation point in the diagram, where the three

regions тпеет, has Ьееп defined as the ехрювюп ропп. 80 in this point we find the minimum

energy supply and minimum охуяеп сопсешгапоп in the gas песеевагу-бэга deflagration.

It сап Ье concluded that the partial oxidation of ethylene to ethylene oxide must Ье possible

еуеп at stoichiometric сотпрозпюпв (33% oxygen), provided саге is taken to keep the gas

.flowing.

АН ехрепгпешайу determined ехрювюп роппв сап Ье correlated in а single equation with the

operating ргевяше, тегпрегашге, flow гагев and tube diameters. This соттегапоп is founded оп

combustion and геасюг theory. It арреагв there is nothing mysterious аЬои! ехрюыопв. It is

just а шапег of Неат Production Rates (НPR) and Неат Withdrawal Rates (НWR) for the

геаспопзaround the wire: ав НPR по тоге equals НWR, ап explosion occurs.

It has Ьееп found that the higher the flow rate the тоге difficult to provoke ап explosion. АН

experiments were confirmed with CFD calculations, which predict the experimentally

determined explosion points within 10%. Also obstacles and dead zones Ьауе Ьееп tested.
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НYDROGENATION ог ACEТYLENE-EТНYLENE MIXТURES.

NEW PROSPECT ВУ MONТECARLO SТUDIES.

DarioDucaand Tamas Vidoczy

Istituto di Chimica е TecnoloJ5ia dei Prodotti Naturali del CNR,
via U. La Malfa 153, 90146 Palermo, Italy
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Selective hydrogenation of alkynes in the ргевепсе of alkenes is ап ппропаш industrial

target and. а chaHenging гевеагсп in catalysi51. Асетугеве hydrogenation in ethylene rich

feedstocks оп Pd catalY5ts i5 a150 а good геаспоп model for studying2 the kinetics and the

mechanism of this relevant catalytic ргосевэ, However, the цвца! арргоасп to the шеспашвпс

авреств of this геаспоп does по! веегп аmепаЫе to suggest апу new idea in огёег то шсгеаве

the activity-selectivity репоппапсе of these catalysts, thus new Нпев of арргоасп аге needed.

Асшайу, the title геаспоп оп the metal catalysts is generalIy described Ьу the following

Scheme:

Scheme 1

ТЬе тпасговсортс геаспоп model of Scheme 1 is вврропес Ьу microscopic evidences

although, definitive insight нпо the microscopic involvement of the surface ргосевз was not

provided цр to now. Thermodynamic effects, metal dispersion, ргезепсе of different catalytic

sites and/or formation of surface вресгев (hydride апё/ог сагоопасеоцв спев) were

hypothesized аа determining the surface геаспупу of the metal. However, the thermodynamic

effects claimed еагйег аге по! апупюге convincing, and, at [еавт [п оцг ехрепепсев, the тпета!

dispersion does по! influence the mесhапism2,З and the ртевепсе of hydride вресгев [п the

catalyst if апу is negligible and по! playing апу role2-4. Оп the соптгагу, in оцг оршюп, the

mutual ппегаспоп of the выпасе сагоопасеоцв вресгев (геаспоп, ageing and/or poisoning),

could influence the reactivity of the metal surface. lп this respect, two different surface

. reaction models Ьауе Ьееп proposed. These two surface models, although disagreeing еасЬ

other, аге both considering the hypothesis that different catalytic sites аге involved for the

different reacting surface species. Their basic idea has recently Ьееп formalized2,3 Ьу а

mathematical algorithm, surface site evolution model (SSEM). This model, based оп ап

ordinary differential equation system (ODEs), is аЫе to reproduce the macroscopicevidences
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of the асетутепе hydrogenation in ethylene rich feedstocks Ьи! it is по! аЫе то suggest апу

possible altemative meaning апё/ог origin for the different catalytic впев. ТЬеве впее,

indicated ав Х], Х2, Хз апд Х4, аге related according to theScheme:

\di \
Х2 ~ ХЗ

Scheme2

where Х] асе the original mеtаПiс впев, ог formed from these опев уегу rapidly Ьу coating of

сагвопасеовв врестев before the геаспоп system stabilizes апд before the other впев аге

ргодисед (sites Х] асе accessible то аН the врестев involved in the геаспоп). Х2 аге surface

sites originated from Х] (they сап Ье occupied only Ьу асетугепе апд hydrogen). Хз апд Х4,

аге originated йош Х] апд Х2, апд аге irreversibly poisoned впеэ апд впев ассевэйпе only ю

hydrogen аюшв respectively.

Рог having new insight in the mechanism ofthe unsaturated ЬудroсагЬоп hydrogenation

we Ьауе developed а Мопге Саг!о тодеl то mimic the ethylene hydrogenation оп Р!

catalysts5. Ош Мопге Сапо algorithm, although working оп уегу simple еуешв (г.е.

аёвогрпоп, desorption апд diffusion of the molecules involved in the геаспоп), was аЫе то

гергоёцсе аН the ехрегппепта! авреств апд gave а detailed ппсговсорю ргсшге of the геаспоп.

In addition, tbls тодеl aHowed ив то point ош the ппропапсе of the втепс blndrance of the

molecules involved in the catalytic ргосевв. Owing то tbls finding, we Ьауе tried to find а new

possible ппегргетацоп of the meaning апд of the origin of the. different catalytic впев оп а

тпета! surface during the асетугепе-ешугепе hydrogenation Ьавед оп the influence of the

different steric Ыпдгапсев ofthe reacting molecules.

ТЬе вппшапоп Ьад to ассошп for the fol1owing ехрегппепта! results:

1) ТЬе гаге of аёвогрпоп of acetylene апд ethylene оп а metal вцпасе is almost the вате

when it оссигв separately, while the Iatter Ьесотев тисЬ sIower when acetylene апд

ethylene аге адвогЬед together.

2) ТЬе rate of hydrogenation of ethylene is almost the вате of that of acetylene when the

first опе is hydrogenated separately. Conversely, ethylene is practicalIy по! hydrogenated

аlво in ргевепсе oftraces ofacetylene.

3) ТЬе reaction rate of acetylene in acetylene-ethylene mixtures using metal catalysts

increases with the ageing ofthe catalysts to геасЬ а constant value.

4) ТЬе аЬоуе resultis по! related to the gradual reduction ofthe surface sites.
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5) Аз {Ье геаспоп гаге in {Ье асетугеле hydrogenation (point 3) шсгеазев, increasing

formation ofC4 вресгев аге оЬзегуед in {Ье G.c. апагуые.

6) ТЬе formation оНЬе С4 вресгев is ассошращес Ьу ап шсгеавеё selectivity to ethylene.

7) ТЬе relative апюшп ofthe С4 врестевсоевпотagree with {Ье thermodynamic stability of

{Ье врестез, апд, оп {Ье соппагу, веешв то Ье conditioned Ьу {Ье вгепс hindrances of {Ье

пютесшевоп {Ье вцпасе.

8) ТЬе геаспмгу of the catalyst то {Ье ethylene hydrogenation айег {Ье hydrogenation of

асетутепе is larger {Ьап {Ьа! of{Ье ваше пезЬ catalyst.

9) When Рд catalysts геасг with gas ппхшгев containing different регсепваяе of hydrogen

апд ethylene, there is а progressive poisoning of {Ье зипасе of the catalysts. ТЬе

poisoning гагев [псгеаве with decreasing Н2/С2Н4 гапо,

10) Бшай-апюшп of асегутеле added to Н2/С2Н4 ппхшгев десгеазез the гаге of poisoning

of{Ье catalyst.

11) Мета! catalysts deactivated Ьу {Ье ethylene hydrogenation сап по! Ье reactivated Ьу

addition of асегутепе.

In {Ье Мопге Сапо вппшапов we Ьасе used а ООО) metaI surface and опlу simple

еуегпв. Besides {Ье hydrogenation of асегутепе апд ethylene, {Ье аёвогрпоп, desorption and

diffusion of {Ье different тпотесшев involved in the геаспоп аге такеп into сопвшегапоп.

8ince we wanted to Ьауе only qualitative information оп the idea, {ог the геаспопв and {ог {Ье

вппрге ееешв of асетутеле and ethylene we Ьауе used {Ье ваше probabiIities obtained еагйег

Ьу Мотпе Сапо studies5 for ethylene [п {Ье ethylene hydrogenation. However, considering

роцпв 1 and 2 and considering {Ьа! {Ье simple еуешв аге independent of еасп other, {Ыз опе

should по! Ье а сппса! арргохппапоп, Therefore, in {Ыз Мопге Сапо study, we Ьауе цвео {Ье

ехрегппепта! ргеввцге of {Ье different вресгев and we Ьауе changed only {Ье steric hindrance

of the molecules оп {Ье surface. Ву these simulations, points 1-3 and 8-11 Ьауе Ьееп

reproduced and evidence for {Ье justification of points 4-7 Ьаз Ьееп found. Опе of {Ье

possibIe consteHations around {Ье different зипасе species, corresponding {о а successfuI

Monte Carlo mimicking, аге reported in 8cheme 3:

XIXIXI Xl XIX2 X2 Xl XIJ4 X4 Xl XIJ4 X4 Xl Х2 Х2 Х2 Х2

Хl Sи 8ИХl Х4 81 Sl J4 J4 S2 S2 J4 Х4 Sз Sз Х4 Х2 Хз Хз Х2

XI XI XI Xl ХI Х2 Х2 Хl XIJ4 X4 Xl XIJ4 X4 Xl Х2 Х2 Х2 Х2

8сЬеmе 3
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where ХП аге the ваше surface sites ofthe 88ЕМ model, 8и аге випасе виев оссцртеё Ьу

hydrogen атошв апд 81, 82 апд 8з вштасе впев occupied Ьу сагооп аюшв of асетутепе,

ethylene, апд ешапе, гевреспсету. 8сЬете 3 shows that the steric Ыпёгапсев of the вцпасе

molecules сап drive the catalyst геаспупу. ТЬе сопзтейапопв therein геропеё ехрташ that the

вцпасе poisoning апё/ог reacting molecules сап шегеаве the геаспоп гаге of опе ог тоге

врестев involved in the геасцоп, вшсе Ыпдегед вресгев сап selectively шсгеаве the ртевепсе

of впев оп the catalyst вштасе that сап Ье used only Ьу some of the reacting molecules.

Тпегеюге, this Monte Сапо simulation shows forthe first time the possible activating effect

ofthe poisoning оп а catalyst surface,gives new insight апд integrate еагйег views in the field

ofcatalyst асбуапоп.

1 J. Ношеска, R. Ревипап апд У. Ропес, Саг. Lett., 1995,30,289.
2 D. Duca, Р. Frusteri, А. Раппайапаапо а. Deganello, Appl. Сага!., А, 1996, 146,269.
3 D. Оцса, Р. Агепа, А. Раппайапа апд а. Deganello, Арр]. Сагаг., А, in ргевв.

4 D. Duca, L.F. Liotta апд а. Deganello, 1. Catal., 1995, 153,69.
5 D. Duca, L. Вотаг, апд Т. Vid6czy, 1. Catal., 1996, 162,260.

D. Duca, Р. Вагапуа] апё Т. Vid6czy, 1. Comput. СЬет., in ргевв.
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[1] представлениями переход

теплоотдачи от поверхности

жидкую среду, к режиму

подчиняется следующим

ОР-А-2

ДЕТОНАЦИОННЫЕ АВТОВОЛНЫ В ПРОЦЕССАХ КИПЕНИЯ

КАК ТЕХНОЛОГИЧЕСКИЙИНСТРУМЕНТ ФОРМИРОВАНИЯ КАТАЛИТИЧЕСКИ

АКТИВНЫХ ФАЗ НА ПОВЕРХНОСТЯХ МЕТАЛЛИЧЕСКИХ НОСИТЕЛЕЙ

Барелко В.В., Хальзов П.И., Федорин Э.А.

ИХФЧ РАН Черноголовка

Представления о действии механизмов детонационного типа

были ведены в физику кипения в работе [1], посвященной

исследованиям автоволновых перестроек тепловых режимов работы

тепловыделяющих элементов(ТВЭЛов) в процессах поверхностного

пузырькового кипения "холодных" жидких сред (т.е. в

жидкостях,недогретых до температуры кипения). Именно эти

представления о "детонационном кипении", сложившиеся, казалось

бы, в очень далекой от катализа области, составили

идеологическую основу данного исследования и позволили

предложить новый подход к решению весьма важной в современном

катализе проблемы ТНрмирования каталитически активных фаз на

металлических носителях. Не останавливаясь подробно на сути

детонационного кипения, детально описанной в указанной выше

публикации, выделим лишь те характерные особенности этого

явления, которые необходимы для понимания данной работы.

В соответствии с развитьwи в

от свободно-конвективного режима

ТВЭЛа, помещенного в холодную

приповерхностного кипения

закономерностям:

- температурное поле в рабочей среде у поверхности ТВЭЛа

теряет устойчивость, и процесс теплоотдачи в локальном

отношении становится существенно нестационарньw; это

обусловлено формированием в приповерхностном слое циклически

повторяющейся картины сменяющих друг друга фазовых состояний:

(1) перегрев выше температуры кипения приповерхностной пленки

жидкости и (11) последующий распад этого метастабильного

состояния в результате залпового паровыделения.

стадия распада перегретой жидкой пленки полностью

аналогична детонационному процессу, и от классической

детонации она отличается лишь низкой энергетикой "топлива"

(коэффициент паросодержания перегретой пленки жидкости много

меньше единицы) и малостью массы "топлива" (малая толщина этой

пленки) .

- как и любой взрыв детонационной природы,
~

приповерхностного перегретого слоя жидкости

генерацией локализованных у поверхности ТВЭЛа
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кавитационных явлений, которые являются истиннь~и причинами

ускоренного разрушения оболочек ТВЭЛов и интенсивного

накипеобразования именно в тех зонах парогенерирующих

установок, в которых процесс кипения реализуется в холодной

жидкой .. Gреде .

Из развитых представлений следовало, что в условиях

детонационного кипения узкая область у поверхности ТВЭЛа

является зоной, в которой рабочая жидкость подвергается

интенсивному ударноволновому и кавитационному воздействию,

Т.е. является своеобразнь~ акустическим реактором. Из этого

вывода вытекало, что детонационное кипение (ДК) может служить

эффективнь~ инструментом химической переработки жидкостей,

чувствительных к механохимическому (звукохимическому)

воздействию. В частности, можно было предположить, что при

использовании в качестве рабочих сред жидкостей, способных при

распаде в кавитационных полях выделять свободные металлы и их

оксиды (или другие каталитически активные фазы), ДК позволит

реализовать новые возможности при создании каталитических

систем на металлических носителях. В данной работе исследованы

и описаны эти возможности на примере реакции окисления аммиака

на платинированных и палладированных в условиях ДК проволочных

элементах.

В качестве носителя активной фазы выбраны проволочные

элементы, изготовленные из ряда металлов, в различной степени

подверженных поверхностному окислению (кислото-термостойкая

нержавеющая сталь, никель, сплав платины с палладием и

родием) . В качестве рабочих жидких сред в опытах

использовались низкоконцентрированные (на уровне сотых долей

весовых процентов) водные растворы платинохлористоводородной

кислоты и хлорида палладия.

Задачи первой серии опытов составляли вопросы,

касающиеся динамики формирования активной фазы на поверхности

ТВЭЛа-носителя в условиях ДК, влияния интенсивости тепловой

нагрузки на ТВЭЛе на уровень достигнутой каталитической

активности изготовленного элемента и соответствия границ

области устойчивого осаждения на поверхности ТВЭЛа активного

компонента с границами реализации на элементе режима ДК.

Установлено, что процесс формирования на поверхности

ТВЭЛа платиновой фазы имеет пороговый характер. При

докритических нагрузках элемент не может набрать достаточной

каталитической активности и не способен вести процесс

окисления аммиака в автотермическом режиме. Переход через

указанный порог сопровождается скачкообразной интенсификацией

процесса осаждения платины (т. е. поверхностного распада

раствора ее соли), и при 10-секундной экспозиции в рабочей

жидкости элемент приобретает активность, соизмеримую с

активностью чистой платины (это касается всех трех

каталитических характеристик: температуры "зажигания" реакции,

динамики автоволнового выхода на ее стационарный режим и
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скоростей окисления аммиака). Полученный результат полностью

согласуется с развиваемьwи представлениями: указанная

пороговая нагрузка является нижней границей области дк

(переход через нее сопровождается появлением мощной

акустической эмиссии) . До нее детонационный режим

поверхностного кипения не реализуется.

Если каталитическая характеристика элементов изменяется

несущественно с изменением материала носителя, то образующийся

при осаждении активной фазы макрорельеф и его топографические

признаки приобретают значительные особенности при смене

носителя и, в первую очередь, при изменении степени и

характера окисленности его поверхности. На поверхности

кислото-термостойкой нержавеющей стали, защищенной тонкой,

плотной, неразрушающейся оксидной пленкой, каталитическая фаза

формируется в виде достаточно прочно связанных с подложкой

грядообразных фрагментов, располагающихся преимущественно

вдоль линий волочения на проволочном носителе. В случае

использования носителя, покрытого пористьw макрослоем окисла (
окисленная поверхноссть никелевой проволоки), осаждение

платиновой каталитической фазы происходит на удаленных друг от

друга центрах, в результате чего формируется "островковый"

макрорельеф, состоящий из отдельно расположенных зерен

кристаллитов, весьма слабо связанных с окисленной поверхностью

подложки. И наконец, при осаждении платиновой фазы в режиме ДК

на неокисляющейся поверхности родственного металла {проволоки

из платино-палладиево-родиевого сплава) формируется сплошной

слой металла, и внешне, и по физической сущности самого

процесса представляющий собой своеобразную "платиновую

накипь". Такой тип каталитического элемента характеризуется

высокой прочностью адгезионной связи выделившейся фазы с

поверхностью носителя и значительной сопротивляемостью

активного лоя воздействию "каталитической коррозии".

Завершая изложение результатов данного этапа

исследований, коротко остановимся на кинетических особенностях

процесса окисления аммиака на каталитических элементах с

палладиевым покрытием , Если платинированный в указанных выше

условиях ДК стальной проволочный носитель характеризуется

совпадением всех кинетических параметров с аналогичными

параметрами целиком платинового элемента, то на

палладированной с той же плотностью нанесения стальной нити

(слой высаженной фазы металла в пересчете на сплошное покрытие

имеет толщину ~ 0,1 мкм) процесс окисления аммиака в отличие

от монолитного палладия протекает в существенно нестационарном

режиме с явно выраженньwи признаками пространственно-временной

доменной неустоЙчивости.

Заметим, что весьма интересньw направлением такого рода

исследований может служить переход к многоэлементньw

композициям активных фаз на металлических носителях. ДК, как

тонкий инструмент формирования сложных каталитических систем с

заданньw составом и плотностью нанесения,содержит в себе
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большие научно-методические и прикладные возможности. Более

подробная информация приведена в публикациях [2,3].

Работа выполнена
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Intйooduction

Standard fixed-bed тшсго-геастогв are traditionaHy used in catalysis for the study of геаспоп kinetics

and for screening ршровев. Major draw-backs of tms configuration, though, аге гергевепгеё bythe

ргеввше and тешрегашге gradients wmch апве witmn the catalytic bed when dealing with high flow

гагеэ and higbly ехо- ог endothermic геаспопв. Besides, mgh values of spacevelocity сап Ье

guaranteed Ьу reducing the апюшп of catalyst, Ьш its dilution сап сацве Ьу-разв of the геасгаш

вггеатп. Such non-uniformities make critical the reproducibility as weH ав the analysis (геастог

modeling, derivation of kinetics) of the catalytic data. In ргаспсе, врасе velocities in the range

10,000-100,000 L(NТP)/kg catalystlh and геаспоп тегпрегашгев below 400-600
0С

аге the usual

operating fields for lab-scale fixed-bed геастогв.

In tms work, the development of а strnctured саштупо геастог with аппшаг configuration is геропеё.

ТЬе геастог is еспешапсайу гергевептеё in Figure 1.

Quartz шЬе

GasFlow ~

_ МuШtеtuЬе

Figure 1 - Кеастог веспоп

SmaH amounts of catalyst (few miШgгаms) аге loaded in the геастог in the form of а tmn

(50-100 шп) and short (0.5-5 стп) [ауег deposited onto а tubular сегапцс вцрроп (O.D. = 4.75 пцп),

ршсеё internally to quartz tube (I.D. = 7+9 ппп); the catalytic bed iз longitudinaHyсошасгеё Ьу the

gas впеаш which flows in [апцпаг regime асгоэв the resulting аппшаг duct. Ргевваге drop is

ргасцсайу absent, wmch аllоwз геайзапоп of уегу mgh врасе velocities. In principle, thiз аПоws to
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тевг catalyticmaterials and репопп kinetic studies in {Ье range of high тегпрегашгев (that is сювег {о

{Ье operating field for industrial аррйсацоп, ав in {Ье саве of catalytic combustion) without reaching

complete сопуегвювв. ТЬе ргевеш design was originally герепес Ьу McCarthy (1995) апё Рарашав

е! al. (1997).

ТЬе aim of {Ье ргевеш рарег is {о d~monstrate оп both anexperimental and а шеогепсз! basis {Ье

репоппапсе of ап аппшаг геасюг. ТЬе арргоаспof investigation was of fundamental.character; {Ье

chemical engineering analysis involved {Ье ехтепг of тпавв transfer, {Ье регюппапсе under chemically

controlled regime апё {Ье thermal behavior. ТЬе catalytic oxidation of СО was сповеп ав simple

ргоое геаспоп, due {о its suitable characteristics (а unique геасцоп ргосвсг, {Ье ехнпепсе of known

catalysts for this геаспоп).

Analysis о! interphase mass (гаnsСег

lп analogy with {Ье behaviof of monolith-structured геасгогв (Uberoi апё Регепа, 1995), also {Ье

ргевеш аппшаг геасюг шау Ье subject {о шавв transfer соппо! in {Ье ртевепсе of уегу high геаспоп

тате а! .the catalytic wаП. This was observed Ьу running СО combustion тезта оуег а уегу active

Pt/М2О) catalyst. Ав shown in Figure 2 геропв, СО conversion шсгеавеё with increasing

тешрегашге цр {о пеапу 500
0С;

а! high тегпрегашгев mass тгапвгегЬесагпе {Ье rate-determining втер

and сопуегвюп kept almost сопвташ.

% СО Conversion
100

I11III в
0I11III0 IJ 111) о

80 О О

.с

60

I11III О

40

О V, =1.44 m(NTP)/s

20 I11III V, =1.32 m(NTP)/s

о

300 400 500 600 700 800

Temperature "С

Figure 2 - СО сошоцвцоп ехрепшешв а! d.i.fferent Ппеаг velocity overа 1.5сш long PtIAl2Оз catalytic [ауег.
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А вувгегпапс analysis of шавв папатег was performed Ьу studying the effects of йпеаг velocity and

catalyst-Iayer length. ТЬе геввнв were modeled and the foHowing сопетаиоп for the [оса! Sherwood

number was developed:

Sh = 2.845 + 37.64 ехр(-21.57 z*) (1000 Z*)-O.35 with z* = dimensionless ахга! соопйпате

ТЬе авушрюпс value ofSherwood питЬегwas found уегу сюве то the typical vaIue of ЬопеусотЬ

monoliths (Тгопсош and Рогзаш, 1992), Ьи! тисЬ тпоге ргопоцпсеё ептгапсе effects were

евшпатеё in the ргевепт аппшаг геасюг. Тпцв, еуеп if the ртевепсе of тпавв transfer геыыапсез

арреаг а ротеппа! Нгппапоп to the аррйсапоп of tms геасюг for mgh-temperature шеавшешешв

оуег уегу аспее cataIysts, it tumed ош that зисЬ геыыапсев Ьесогпе indeed тисЬ weaker when

using sufficiently mgh gas Нпеаг velocities (>1.5 m(NTP)/s).

Пigh-tеmреrаturеюпеНсз

ТЬе геастог Ьепамог was уегу different when а [евв аспуе Ва-Мп-Ьеха-ашпипате catalyst was

tested. Аз Шustгаtеd Ьу the resuIts in Figure 3, [п that саве геаспоп гаге was always the гаге

сопtгоШпg втер and СО сопуегвюп was ап increasing function of тешрегашге оуег the whole wide

Т-гапяе investigated. ТЬе advantages of the ргевепг annular геастог could thus Ье fuHy арргесипес.

% СО Сопуегвюп

100,------------------.,

-- Model Fit
11 GНSV=З14ЗОО NUkg/h
• GHSV=628600 NUkglh
4. GHSV=1257100 NUkg/h

40

20

80

о +--.----,----.----,.----...--.--.--,---.----,--.....---,.----...--.--.---1
200 эос 400 500 БОО 700 800 900 1000

Temperature СС)

БО

Figure 3 - СО combustion tests оуег а 5 ст long [ауег ofBaМnA1110 19

ТЬе геайаапоп of врасе veIocities аз mgh аз 106 L(NТP)/kg cat/h alIowed то ехгепо towards уегу

mgh гегпрегашгев the range of intermediate сопуегвюп values, that is the range wmch is relevant for
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kinetic шеавшешешв. СО сопуегвюп was, in faet, stШ below 70% а! тешрегашге сюве то 9000с.

АЕ. а сотпрапвоп, the ваше геаспоп was тевтеё оуег the ваше catalyst inside а ппсгогеасюг а!

standard flow татев (GHSV = 50,000 L(NТP)/kg catlh); in the раскеб bed, СО сопуегзюп was

сошр'еге а! 350-400
0С.

FiпаПу, it is worthwhile noticing that the ехрегппешв herein ргевешеё were obtained цпёег штоз!

isothermal сопёпюпв; а уесу desirable feature ofthe ргевеш configuration is in [ас! гергевешеё Ьу

the geometrical distribution of the catalyst, which allows ап efficient Ьеаг dissipation via radiation

ftom the catalyst зипасе towards the оуеп inlet wall.

Conclusions

ТЬе ргевепг аппшаг-впцсшгеё catalytic геасгог was found to Ье а уесу useful tool [ос exploring

ranges of врасе velocity апё геаспоп тешрегашге wmch асе [ас Ьеуопё the standards for lab-scale

fixed bed геастогв.

Тпеве features make the ргевепг design евресгайу апгасиее [ог the study of геаспопв апё/ог to

тпеавцге the activity of catalytic materials wmch аге industrially applied in the field of high врасе

velocity and high тешрегашге, like in the саве of тпешапе ос bio-gas catalytic combustion; in

сотпрапвоп with standard fixed-bed геасюгв, the цве of the аппшаг configuration аПоws то саггу ош

the lab-scale investigation цпёег operating сопёшопв which аге пшсп сювег to шове of industrial

цве with сопвеовеш great advantages [ос зса'е-цр and ргосевв desigl1. Мзо, the ргевепг поуе]

геасюг веегпв suitable то study those теаспопwmch suffer ftom strong selectivity рсоЫеmз апё need

miсго+miШ весопёв сошасг шпеа (like in the саве of catalytic selective охшапоп of alkanes), and/or

шове геаспопв wmch аге associated with. great thermal рпепотпепа (like in the саве of deep

охшапопв ог dehydrogenations).

ТЫз work was financially вцрропеп Ьу CNR-Roma
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ТЬе сшгеш knowledge of the СО+О2 геасцоп шеспашвш оуег Pt(lOO) тпакев possible то

ыате гашег justified theoretica-l models giving insight то tlle features of врацо-тегпрога!

dyna-mics of геаспоп оп the platinum запасе. It was shown that under сепаш сошйпопв

(рагца! ргеввшев of геасгашв апё тетпрегашге) the аёвогоаге coverages and the геасцоп гаге

undergoes self-oscillations attended Ьу the autowave ргораяапоп of COads апё Оь« islands оп

the вцпасе, ТЬе observed рпепотпепа аге associated with the reversible аёвогьаге-шёвсеё

вцпасе рпаве папыпоп Ьех <но 1х 1. ТЬе.platinum state in 1х1 рпаве i8 сата'упсайу аспуе due

то the еаве of охуяеп molecules dissociation: S1xl(02) ~ 0.3+0.4 » Shex(02) ~ 10'3 [1]. А!;

STM-data evidence that цроп attaining вотпе critical coverages ~ 0.05+0.1 МL, the Ьех -t

1х 1 вцпасе рпаве тгапзпюп ргосееёв with fO!mation ofсоadsll Х1 islands [1]. When the соads

coverage falls below а сппса! value, than the геуегве вштасе рпаве тгапвшоп (lxl) -э пех is

initiated. It Ьав Ьееп shown гесеппу Ьу пютесшаг Ьеатп studies tha-t the {l х 1)-со isla-nd

growth тате, a-nd therefore, the (1х 1) phase, isgovemed Ьу а strongly поп-йпеаг power law

0!х! ,.., (0~~Y , where 0 1х1 is а рап ofthe вцпасе transformed ппо (lxl) рпаве, 0~~ is the

СО соуегаяе оп the Ьех рпаве, and п ~ 4 [2].

ТЬе втапвпса! lattice model Ьавеё оп the Мопге Сапо тесппшые for describing of the self­

оsсШаtогу and a-utowave рпепошепа in the со oxida-tion геаспоп оуег Pt(lOO) is studied in

this соппйншоп, ТЬе model шсогрогагев the пюёегп view оп the stages of reaction

mechanism (CO+02}P t(l 00), primarily experimental data- concerning the loca-l change оЕ

catalytic properties under the reversible surface structure transformation hex~ 1х 1 of Pt(l00)

surface induced Ьу со adsorption.

ТЬе ca-ta-Iyst surface is modelled Ьу means of the la-ttice (NxN square cells, хn оиг simula-tions

N was varied nот 60 to 1000) with periodic bounda-ry conditions. ЕасЬ сеН corresponds to
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the active сеппе (*) of the platinum вштасе and сап exist in опе of five states: *Ьех' СО;;,

*lxJ' СО: and O~~ . ТЬе main ргосеввев goverrnng the dynamics ofthe modeI аге:

1) CO+*~COads; 5) 02+2*и ~20:;

2) СО;: ~ СО+*Ьех; 6) О: +C0ads ~С02 + *!х! +*;

З)(hех)~(lхl): 4COads~4CO:; 7) COads+*~*+COadr'

4) (lхl) ~ (hex): *!х! ~ *hex;

So-called Мопге Сапо вгер eмCS) consisting йотп NxN elementary аспоп was цвеё ав а шпе

ппп, i.e. оп average еуегу MCS сайе еасп сей at least опсе (ехсерт for diffusion and геаспоп

ргосеввев, вее below). In оцг modeI Ьу elementary аспоп it is тпеапг а гпа! то change а state of

the randomly сповеп сеппе ш such а тпаппег ав it was with the substances named in аооуе

mentioned ргосезвев 1) - 5). ТЬе probability of вогпе рагпсшаг ргосевз Wi is determined Ьу а

гапо between the гаге coefficients for stages 1} - 5): Wi = ki /(kz+ k2 + kз + k4 + k5) , therewith

the гаге coefficients for the adsorption ргосеввев аге multiplied Ьу the relevant рагца! ргеввцгев

(the гаге coefficients of the elementary ргосезвев 1) - 5) were рагцу taken from the available

йтегашге, e.g., [3]). When арргорпате ргосевв is chosen according то the adjusted Wi гапо then

ал апегпрт of its геайзапоп is цпёепакеп. Depending оп the вгаге of the randomly сповеп сеlI

(опе - in саве of 1st, 2nd and 4th ргосеваев; two - in case of 5th; four - in саве of Згd) the

сповеп process сап еппег оссцг ог not. E.g., if the СО adsorption is chosenthen for the

зцссевв ofthis attempt the randomIy сповеп сей (*пех ог *!х!) must Ье егпрту; in саве ofthe 02

adsorption two randomly спозеп neighboring ceIIs must Ье ш the *!х! втаге; if according the

adjusted probability wз the ргосевв of (hex) ~ (l х 1) is chosen, we randomly choose the block

fi"om four (2х2) neighboring centers of the lattice, and if аН of them are covered with CO ads,

then they Ьесоmе state CO~~, etc. Otherwise the state of the chosen сеll (ceIls) remains

unchanged. This procedure re:flects indirectly the dependence of the stage rates оп the surface

coverages Ьу adsorbed substances and, in оиг case, оп the surface coverages Ьу the different

surface phases. Diffusion is necessary for the spatio-temporal processes synchronization

occurring оп the different regions ofthe model surface. In оиг model after еасЬ ofNxN trial to

carry ои! опе of the processes (1) + (5) the inner cycle of COadsdiffusion is arranged. ТЬе

cycle consists of М attempts of random choice of two neighbor lattice celIs (in ош

computationsМ was varied fi"om 20 to 100). If such pair is {СОаШ, *}, then COads and '"

interchange their position, i.e. diffusion happens (stage 7). For аН other pairs ехсер! for
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(со.; О:}, ап апешрг ofdiffusion is rejected. lfthe рап is {COads, O~~ }, геаспоп (stage 6)

оссшв with releasing of active впеа and forming of СО] (геаспоп гаге сошпег шсгеавео

therewith Ьу а unit). ТЬе туре of асиуе впев гегпашв the ваше. ТЬиз, the гаге of COads+Oads

цпегаспоп is determined Ьу а пшпоег of diffusion tria1s (i.e., Ьу М рагатпетег): а! large О:

coverages and sufficiently intensive СОads diffusion the геаспоп гаге is ргаспсайу "infinite",

while а! зтаН О: coverages the геаспоп гаге is limited Ьу COads папебег то зтаll oxygen

сшвтегв. Rea1ization of the 6th stage indirectly аввшпев that for the цпегаспоп of зипасе

врестев the diffusion of mobile COads is required то оуегсоше the ротеппа! Ьагпег, in зисЬ а

шаппег that COads faced with ОаШ.

ТЬе вупспгопоцв variations ofthe геаспоп гаге, Oads and COads соуегаяев апё hex and lхl

зипасе рвазев exhibited within the range of the suggested model рагагпетегв (under the

conditions very сюве то the ехрептпеша! observations). ТЬезе oscillations аге ассошрашеё

with the autowave behaviour of зипасе рпавев апп adsorbate eoverages. Тп the сошве of

simulations the distribution of [оса! intensity of СО] formation was сатсшагес. ТЬе simulation

shows that the ппепзпу ofСО] formation in the COads[ауег is low, and the highest intensity of

СО] formation is related то а narrow вопе between the growing Оь« island and surrounding

COadslayer (егеаспоп яопе»). ТЬе ртевепсе ofthe narrow геаспоп яопе with аюпис гевоишоп

was found ехрегппепгайу (field ion ргоое-Ьоте пцсговсору technique with 5 А гевошпоп) in

[4]. lnside oxygen island the intensity of СО] formation is intermediate. ТЬе peak of the

integral геаспоп гаге соггевропёя то the шахппа! регцпетег of the oxygen island. А! the

sufficiently high гатев of COads diffusion апё Oads + COads reaction (М = 100) the оsсШаtiопs

аге characterized Ьу nearly constant ampIitude and period. ТЬе зЬаре of озсiПабопз а1З0

remains almost unchanged, though the active zones with elevated concentration of ftee active

centres арреаг every time оп new regions of the model lattiee. ТЬе lowering ofМ parameter

down to 50 does по! influence the regularity and uniformity of the оsсiПаtiопs Ьи! results in

зоте decrease of period and amplitude. ТЬе further Iowering ofМ down to 30 Ieads to the

nonregularity (chaotization) of the period and amplitude of osciIIations and even to

intermittenee рЬепотепа. In this сазе the adsorbed oxygen 1з always present оп the surface lП

а shape ofmoving spots (celIular structure, ftagments of spirals, strips, etc.).

ТЬе competition of the mechamsms of 02 and СО adsorption in combination with the

processes of the surface structure transltion hex f-+ 1х 1 аге the driving foree for self-
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oscillations. А! а ргорег споюе of model рагашетегв k; оп the вцпасе regions with elevated

сопсептгапоп of the active севпев >l<lxl the oxygen аёвогрпоп dominates, пееёеё two

neighboring ftee септегв >1< ьл : Сагосп пюпохше аёвогрпоп ргееайв [п зопев with low [оса!

сопсеппапоп of the active сеппев. СОads diffusion and зипасе геасцоп гергевешеё Ьу М

рагашегег вупспгошзе the вппапоп оп different [оса! regions of the surface thus goverrung the

oscillation regularity. The шсгеаве of the гаге coefficient for впцсшга! рпаве папвюппапоп

(hex) -7> (lхl) leads то the disappearing ofthe wave рпепошепа оп the вштасе, however the

геаспоп гаге and вцпасе соуегаяе'в сопипае то oscillate.

The dependencies of oscillation features versus геаспоп рагашегегв (e.g., СО partial ргеввцге)

has Ьееп studied Ьу тпеапв of зтер-Ьу-втер changing of these рагагпетегв. The Ьоцпёапев of

oscillatory behavior and hysteresis effects аге revealed. Рштпеппоге, the kinetic пюпе], аз а

system of опйпагу differential equations соггевроткйпя то the аооче тпеппопеё detailed

гпеспашвгп of the геаспоп, has Ьееп studied using the сопшшапоп algorithm, wmch аПоws то

provide the bifurcation analysis ofsolutions and вшпшапеоцв analysis oftheir stability [5]. The

геавопв for the similarity апё distinctions between dynamics of both models (ODE's system

and Могпе Сапо) аге discussed.

Непсе, the statistical [ашсе model сопвпцсгеё for (CO+02);p t{l OO) геаспоп takes ппо

ассошп the change of surface ргорегпев due to the adsorbate-induced reversible зипасе

тгапвюппапоп пех ~ 1х 1. The model demonstrates the вупспгопоцв variations of геаспоп

гаге, Оаш апё СОads coverages, Ьех апс 1х 1 surface рпавев цпёег the соткйпопв сюве то the

ехрегппеша! опев. Self-oscillations of the геаспоп гаге аге ассотпрашеё Ьу autowave

ргосеввев оп the model platinum surface. The ехшепсе of the reaction zone between the

moving adsorbate islands has Ьееп shown. The results obtained make possible to interpret the

surface processes оп the atomic scale. The computer movies illustrating the spatio-temporal

dynamics of the adsorbed layer distribution and the local intensity of the reaction rate а!

different rates ofreaction and COads diffusion аге ауаПаЫе а! http://ieie.nsc.ru/-Iatkin/
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РЕАКЦИЯ ОКИСЛЕНИЯ СО НА ДИСКРЕТНО-НЕОДНОРОДНОЙ

ПОВЕРХНОСТИ

Савченко В.И., Фадеев С.И.*, Березин А.Ю.*, Калинкин А.В.,

Ефремова Н.И., Гайнова Н.А.*, Павлова С.Н., Иванов Е.А.

Институт катализа им. г.к. Борескова СО РАН,

"Институт математики ИМ. С.Л. Соболева СО РАН

Поверхности реальных катализаторов неоднородны в структурном

(разные грани металла) и химическом плане (металл на носителе, смесь

окислов). Можно предположить, что реакция протекает на межфазной

границе и/или разные стадии реакции протекают на разных участках

поверхности (фазах), а кинетическое сопряжение стадий осуществляется за

счет поверхностной диффузии адчастиц, Необходимо оценить - какие

эффекты в кинетике реакции можно ожидать в этом случае.

В работе проведен анализ математических моделей

окисления СО на неоднородной поверхности катализатора

численного исследования соответствующих автономных систем.

Рассмотрен случай, когда поверхность катализатора состоит из двух типов

участков, сопряженных диффузией СОадс, на каждом из которых реакция

идет по одной и той же схеме (трех- или пятистадийной), но с разными

константами. Методом гомотопии построены диаграммы стационарных

состояний в зависимости от температуры, от давления Р(СО) и других

параметров. Определена устойчивость полученных стационарных

состояний. Показано, что диффузия СОадс С одних участков на другие

приводит к существенному изменению бифуркационной картины

стационарных состояний, а также к появлению изол (изолированных .ветвей

решений). Показано, что кинетическое сопряжение разных участков при 3-х

стадийных схемах приводит к появлению синергетического эффекта, что

открывает путь для создания низкотемпературного катализатора окисления
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СО. Наиболее важны системы благородный металл/I восстанавливаемый

окисел (БМВО). Исследование модельных гетерофазных систем РdlFе20з,

приготовленных в камере РФЭ-спекrpометра, показало, что высокая низко­

температурная активность связана с восстановлением окисла до FеЗО4. В

условиях реакции поверхность Pd покрыта СОаде, FеЗО4 - Оаде, а реакция

протекает на межфазной границе Pd-СОадJIОаде-Fе2+(FеЗО4) и/или связана с

перетеканием адчастиц между фазами. Методом пропитки п-Ее-О,

приготовлен катализатор PdIFе2Оз, обладающий высокой активностью в

реакции окисления СО при низких температурах (300К).

ДЛЯ сопряженных пятистадийных схем реакции изучено влияние

диффузии СОадс на области существования периодических решений, т.е.

автоколебаний скорости реакции. Численные результаты получены с

помощью пакета программ "SТEP". Построение стационарных решений

сопровождается определением их устойчивости по критерию Годунова­

Булгакова и знака определителя матрицы Якоби. В таком сочетании

появляется возможность выявления значения параметров, при которых

возникают автоколебания. Показано, что движение границы реакции по

неоднородной поверхности Рг-острия в АЭМ, расширение и смещение

области колебаний по Р(СО), могут быть объяснены сопряжением разных

по свойствам участков поверхности за счет диффузии СО . В зависимости
аде

от скорости диффузии СОаде между участками возможны сложные

колебания, колебания с удвоенным периодом и полная синхронизация

колебаний на всех участках.

Данная работа поддерживается Российским Фондом Фундаментальных

Исследований, грант N96-03-34002.
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DiA"\UJ.Et.ll i
t'l1 '1d МНОГОКОМПОа

в.с. Бесков, с.в. А Кравцов"

рхтуим. Менделеева, Москва; *ТПУ. ТОМСК

Сложный состав реагирующей смеси, множество одновременно про­

ходящих реакций и вэаимных преобразованийреагентов - особенность хи­

мическо - технологических процессов нефтепереработки. Использование

современных методов химической кинетики наталкивается на принципи­

альные ограничения:

- Очень большая размерность реагирующей системы, содержащей десятки и

сотни веществ. Количество реакций - значительно больше.

- Экспериментальное исследование всех реакций и их взаимовлияния не­

возможно в течение разумного времени.

- Состав персрабатываемых смесей меняется довольно часто из-за измене­

ния начального сырья и условий его первичной переработки. Необходи­

мость частого полного анализа смеси приводит к невозможности управ­

ления процессом в режиме реального времени.

Поэтому необходимы специальные методы математического описания

превращений в многокомпонентной смеси. В настоящее время развиты та­

кие подходы к созданию кинетических моделей для сложных смесей.

Статистические методы [1,2] используют полиномиальные модели,

объединяющие некоторые обобщенные параметры. Эти модели как метод

"черного ящика" плохо обоснованы теоретически, описывают процесс толь­

ко в узком интервале изменения параметров.

Покомпонентное описание проиесса [3] мало полезно для практического

использования из-за сложности полного и оперативного анализа смесей.

Агрегирование [4, 5] получило самое большое распространение. В этом

методе компоненты объединены в группах по определенным признакам. Эти

группы реагируют между собой как псевдокомпоненты. Но этот метод не

учитывает изменение внутригруппового состава смесей.

Смесь непрерывного состава [6, рассматривает физико-химические

свойства смеси, включая реакционные, не как набор их значений для ком­

понентов смеси, а как непрерывное их распределение по некогорому пара-
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метру, например, числу С-атомов в компонентах. Этот метод не учитывает

различие свойств химических групп (парафины, олефины, ароматические

углеводороды и т.д.), что приводит К методическим ошибкам.

Дискретная модель компонентов непрерывною состава [8, 9] была

предложена для предсказания протекания технологического процесса (кон­

версия, селективностъ, температура) и технологические свойства (температу­

ра кипения, теплота сгорания, плотность, октановое число и др.). Этот ме­

тод объединяет преимущества агрегирования, в котором выделяются различ­

ные группы углеводородов, метода непрерывного состава смеси для предска­

зания свойств групп и использует дискретное распределение как отражение

свойств индивидуальных компонентов. Это позволяет:

- поддерживать физико-химическое обоснование схемы превращений;

- компактно описывать превращения реагирующих компонентов;

- сохранять информацию о превращениях углеводородов при изменении со-

става персрабатываемого сырья и даже процесса;

- значительно сокращать объем дополнительной информации, необходимой

для управления процессом при изменении состава сырья и условий про­

цесса.

Моделирование ряда промышленных процессов показало обоснован­

ность и перспективность использования разработанного подхода к модели­

рованию многокомпонентных процессов в нефтехимии и нефтепереработке.
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МАТЕМАТИЧЕСКОЕ МОДЕЛИРОВАНИЕ ТЕПЛОПЕРЕНОСА И

ГИДРОДИНАМИКИ ПРИ ЭВОЛЮЦИИ ПРОТОЧНОЙ ЧАСТИ РЕАКТОРА

И.В. Мелихов, А-М. Кутепов, А-Я. Горбачевский, А-г. Чурбанов

Московский государственный университет, Москва. Gorba@radio.chem.msu.ru

Исследовано образование отложений и инкрустаций на стенках и элементах

конструкций химических реакторов, трубопроводов и теплообменников. При

эксплуатации аппаратов происходит осаждение солей жесткости на стенках и арматуре

теплообменниках, отложение твердых побочных продуктов на стенках каталитических

реакторов, образование инкрустаций на арматуре кристаллизаторов. Сформулированы

математические модели и численно изучено влияние образовавшихся отложений на

гидродинамику и теплообмен в аппаратах. Исследуется модельный реактор, в котором

происходит смешение реагентов, гомогенные реакции (эндотермические и

экзотермические), течение реагентов. Расчеты могут проводиться для эреальных

конструкций или их элементов.

Тепло- массоперенос реагентов химически реагирующей среды

Рассмотрены гомогенные реакции второго порядка, смешение реагентов при

раздельном вводе реагентов и ламинарном режиме течения. Растворы реагентов имеют

одинаковую вязкость, плотность и температуру. Конвективный тепло- массоперенос и

перемешивание реагентов описываются уравнением Навье-Стокса с учетом тепло­

выделения за счет экзотермической реакции. Источники (или стоки) концентраций

определяются кинетикой гомогенных и гетерогенных реакций, а источники тепла ­
внешними тепловыми воздействиями и тепловыми эффектами реакций.

Кристаллизация на стенках аппарата

На каждом участке стенки, контактирует с раствором, происходит зарождение

и рост кристаллов АВ. Зарождение центров роста на стенке представляется как

присоединение или отрыв молекул кристаллизанта до образования (формирования)

элемента поверхности, являющегося гранью кристалла инкрустаций. При росте

кристаллов, фиксированных на стенке, происходит перекрывание граней, растущих

вдоль стенки. Это описывается уравнением

8Fs =~[Ь~(GwоFs)-GwоFsJ+~[Ь~(GWlFs)-' GW1Fs]
дt 81 81 81} 81 j

где F = д2 А/дl дl , А- число кристаллов, у которых ширина меньше 11, а высота 12, на
• 1 2

единице поверхности стенки, Ь- средний масштаб флуктуаций k, средние скорости Gwo
по нормали и Gw1 тангенциально к поверхности.

ТМП в области с изменяющейея геометрией

При росте или растворении инкрустаций происходит изменение геометрии и свойств

области течения реагентов. Наблюдаются характерные для исследования тепло­

массопереноса подобласти: чистый раствор, пористая (проницаемая) среда, и

непроницаемые стенки. Образование пористой среды возможно при растворении

многофазных (с различной растворимостью фаз) инкрустаций, растворения по

дефектам, росте дендритных кристаллов и т. д. При этом пористость плавно изменяется

во времени и пространстве объема реактора.

Численный эксперимент

Кристаллизационное инкрустирование стенки

При поступлении пересыщенного раствора на стенке реактора растут кристаллы.

Инкрустации имеют две стадии образования: островковые инкрустации и сплошная

корка на поверхности. Скорости роста кристаллов инкрустации зависит от
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пересыщения раствора, и локальной гидродинамики, осаждения примесных частиц из

потока и т. д.

Гидродинамика течения около системы препятетвнй

Рассмотрено несколько препятствий, обтекаемых потоком реагентов (рис. 1). При
различных режимах течения исследованы режимы независимого обтекания каждого

препятствия и определены параметры перехода к совместному обтеканию, когда

система препятствий обтекается как целое. эти режимы имеют особенности

массообмена потока раствора с областью циркуляции.

Значения линий уровня

функции тока в потоке

0.444 (1),0.889 (2), 1.334 (3),
1.778 (4), В вихре

-0.006 (l *), -0.012 (2*), -0.019
(3*), -0.025 (4*), -0.031 (5*).

Рис. 1 Картина обтекания системы препятствий для Re= 20 (по размеру препятствия)

Согласованная задача роста ивкруетаций с изменением геометрии канала

На начальной стадии процесса обтекается прямоугольное препятствие. Около

препятствия образуются вихри (перед и за препятствием) и происходит рост

инкрустаций изменяющих геометрию канала (рис. 2).

Значения линий уровня функции

тока в потоке

0.444 (1), 0.889 (2), 1.334 (3),
1.778 (4), в вихре

-0.0001 (1*), -0.0003 (2*),
-0.0005 (3*), -0.0006 (4*),
-0.0008 (5*).

Рис. 2. Обтекание препягствия, заросшего инкрустациями при Re=20

Теплоперенос в областях роста ннкруетацвй

Исследован тепломассоперенос в системе: <движущийся раствор> - <инкрустации

переменной .толщины> - <конструкционный материал стенки>. При известных

параметрах определены потоки тепла и поля температуры для различных режимов

течения. Количественно определен эффект снижения теплоотдачи при образовании

инкрустаций на стенках.

Численный эксперимент позволил проанализировать зависимости:

Характеристикароста инкрустаций: Образование островков, образование сплошного

пленки, шероховатость инкрустаций, средняя, минимальная и максимальная толщина

инкрустаций.

Гидродинамика. Изменение реакционного объема, изменение характера течения при

росте инкрустаций около препягствий.

Динамика изменения теплопереноса через инкрустированную стенку. Моделируется

изменение теплового потока через многослойную стенку с переменной геометрией и

коэффициентами переноса.
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Ряд прикладных задач, например, утилизация ОТХОДЯЩих газов

промышпенности, дожигание выхлопных газов автотранспорта приводит к

необходимости исследования полного аэротермохимического процесса на основе

совместного рассмотрения уравнений в каждой среде с учетом KpaeBЬ~ условий

сопряжения на границах раздела сред.

Предлагаемая математическая модель представляет собой систему уравнений

гидродинамики и тепломассообмена с учетом химических преврашений, записанных

для осесимметричного реактора. Уравнения движения решаются совместно с

уравнениями тепломассообмена, описывающими тепла по твердой и газовой

фазам, перенос реагирующего вещества.

Разработанная численная методика решения позволяет совместное

решение системы уравнений в проточных частях аппарата и в зернистом слое с учетом

краевых условий сопряжения на границах раздела сред.

~ описания турбулентного движения в частях аппарата

используется двухпараметрическая к-е модель, эффективной вязкости в

пористой среде определяется с помощью алгебраической модели турбулентности:

Проведены расчетно-теоретические исследования широком варьировании

режимных параметров, получены результаты, распределение

гидродинамическихи тепловых характеристик в промышпенном аппарате

В результате расчетов выявлено влияние различных конструктивных

параметров на аэродинамику аппарата, к ним относятся: интенсивность теплообмена с

окружающей средой, пристенная неоднородностъ и т.д.

Предлагаемая математическая модель и методика расчета

аэротермохимического процесса в аппарате с пористой позволяет раскрыть

закономерности аэродинамики и произвести оценку эффективности
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работы аппарата. В результате проведенных расчетов можно получить не только

полную картину распределения тепловых и динамических характеристик, но и способы

воздействия на них с целью повышения эффективности работы аппарата.

В более сложных конструкциях на указанное добавляется влияние других видов

неоднородностей, что приводит к ухудшению выхода целевого продукта.

Следовательно, в каждом случае необходимо проводить расчет аэротермохимического

процесса и только после этого, получив информацию о характере распределения

параметров течения, можно искать способы повышения эффективности работы

реактора.
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ПРОЦЕССА ПОЛУЧЕНИЯ ОКИСИ ЭТИЛЕНА

Б.Б. Чесноков, Б.Я. Стуль, АВ. Дерюгин, М. Спинько

НИИ "Синтез': Москва

Получение окиси этилена, одного из важнейших крупнотоннажных

продуктов основного органического синтеза, осуществляется в трубчатых

реакторах большого диаметра. Высокоэкаотермичный процесс окисления

этилена в окись этилена проводится в неподвижном слое серебряного с

добавками катализатора на инертном корундовом носителе, расположенного в

узких трубках (внутренний диаметр 21-37 мм) с высотой слоя 6-9 метров. Отвод

тепла осуществляется кипящей водой или органическим теплоносителем,

циркулирующим в межтрубном пространстве реактора.

Теплонапряженность процесса и высокая параметрическая чувстви­

тельность реакторов или отдельных трубок к изменению характеристик

катализатора, особенно при его несднородной дезактивации во времени,

изменению состояния поверхности теплоотвода и колебаниям технологических

параметров в ходе эксплуатации могут приводить к нарушениям работы

реакторов, тепловому срыву и аварийной остановке процесса [1,2,6]. Эти

остановки продолжительностью от нескольких часов до нескольких дней или

более, учитывая большую единичную мощность реакторов (до 60-70 тыс.тонн в

год), даже без разрушения оборудования приводят к значительным

экономическим потерям.

Проведенный анализ тепловых срывов (thermal runaway) промышпенных

реакторов показал, что, как правило, сначала возникает "горячее пятно" водной

ИЗ трубок, в О,сновном в периферийной области,' где преимущественно

происходит накопление примесей, ухудшающих характеристики катализатора

(потеря промотирующих добавок, накопление каталитических ядов, снижение

активности и селективности) [3] и затруднены условия теплоотвода [4]. Затем

"горячее" пятно распространяется на соседние трубки и по мере развития

передвигается по ходу движения газового потока или даже навстречу, вызывая

за счет высокой температуры разложение этилена (оесогпроыйоп) или

превышение пределов воспламенения реакционной газовой смеси за преде-
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пами слоя катализатора в объеме верхней или нижней крышки реактора. Это

приводило к срабатыванию блокировок или к разрушению взрывных мембран.

В этой ситуации приходится останавливать процесс, вскрывать реактор и

обследовать состояние катализатора и оборудования. Температура

катализатора в этих трубках в зоне "горячего пятна" достигает 700-800
0С,

он

дезактивируется и начинает резко отличаться по своим характеристикам от

остального катализатора, а теплоотводящая поверхность может "закоксо­

вываться", что в свою очередь затрудняет дальнейшую эксплуатацию

реакторов. Поскольку предотвращение теплового срыва в реакторе является

залогом стабильной безопасной эксплуатации промышпенных проиэводсгв

окиси этилена, были проведены систематические экспериментальные

исследования теплового срыва с целью изучения его возникновения, развития,

способов его обнаружения и предотвращения. Для этого были выполнены

исследования тепловых срывов в опытных реакторах-элементах

промышпенного реактора при окислении этилена в окись этилена кислородом

или воздухом на различных катализаторах. Сопоставляя результаты натурных

и вычислительных экспериментов, была скорректирована математическая

модель процесса и найдены условия, при которых может возникнуть срыв, т.е.

прогнозированае и предотвращение тепловых срывов в промышпенных

реакторах [1,4,5,6].

На опытной установке в реакторах - элементах промышпенного реактора,

трубках диаметром 21 мм с отводом тепла циркулирующим органическим

теплоносителем и с отбором проб газа и замером температуры через каждый

длины слоя катализатора, была проведена серия экспериментов с

катализаторами различной активности и вариацией технологических

параметров. Использовалась реальная промышпенная газовая смесь при

давлении до 20 атм. Анализ газовой смеси и продуктов реакции осуществпяпся

хроматографическим и масс-спектрометрическим методом.

Инициирование теплового срыва осуществлялось ступенчатым

повышением температуры теплоносителя или снижением подачи

теплоносителя вплоть до полного прекращения, при сохранении постоянной

температуры и количества подаваемой газовой смеси.

При этом и до момента теплового срыва , и по мере его развития

фиксировали профиль температур и концентраций компонентов газовой смеси.
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Контролировали также появление новых, характерных для теплового срыва

примесей - продуктов пиролиза этилена.

При нормальной работе реактора температурный профиль в слое

катализатора имеет обычно максимум на длине слоя 3-4 м (из общей длины

слоя катализатора около 7 м). По мере повышения температуры теплоносителя

и нагрузки (гепповыделения) или уменьшения подачи теплоносителя

(теппоотвода) величина Тптах возрастает, и при выдержке - остается постоянной.

Но в момент начала теплового срыва величина Тгпах продолжает непрерывно

возрастать, с характерной точкой первгиба во времени. Температура в "горячей

точке" достигает 600-700
0С.

В газовой смеси концентрация кислорода падала

до нуля (полностью срабатывапся кислород) и обрааовывался пропилен (до

500-750 рргп) и 2-метилпропилен (до 200 рргп).

Установлено, что "горячая точка" смещалась при этом или по ходу

движения газовой смеси со скоростью до 5-10 см/мин, или навстречу со

скоростью до 50 см/мин. При прекращении подачи теплоносителя "горячий"

фронт всегда перемещапся навстречу газовому потоку, по направлению к входу

в реактор. При повышении температуры теплоносителя - направление

перемещения зависело от ряда факторов, как от состояния поверхности

теплоотвода (например, эакоксованных трубок в области горячего пятна), так и

от активности катализатора. Как правило, в трубке со свежим и более активным

катализатором "горячее пятно" перемешалось навстречу потоку. Это - более

опасный случай, так как первмещение идет в сторону газовой смеси с более

высокой концентрацией кислорода и этилена. В любом случае разность

температур между выходящим из реактора газовым потоком и входящим в

реактор теплоносителем быстро повышается, поэтому эта величина и

используется для блокировки при возникновении теплового срыва. При

срабатывании блокировки прекращается подача этилена и кислорода.

При тепловом срыве в одной трубке в газовой смеси на выходе

концентрация образовавшегося пропилена достигает свыше 700 ррт. В

промышленном реакторе, содержащем более 1О тысяч трубок, "горячее пятно"

от одной трубки через теплоноситель повышает температуру соседних трубок,

зона нагрева расширяется и достигает свободного объема верхней или нижней

крышки реактора. Но даже до наступления полного теплового срыва всего

реактора содержание пропилена (или 2-метилпропилена) в газовой смеси на
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выходе из реактора за счет разбавления газом из еще нормально работающих

трубок уже составит 0,2-0,3 рргп, что вполне может быть зафиксировано

непрерывно работающими газоанализаторами. Оперативное своевременное

вмешательство и разгрузка реакторов позволит предотвратить тепловой срыв в

реакторе, не допустить срабатывания блокировок и разрыва мембраны.

Математическое моделирование реактора с использованием модели

идеального вытеснения с учетом внутренней.диффузии в зерне катализатора,

скоррепированной с учетом реальных профилей концентраций и температур в

опытных трубках, позволило описать реальные режимы в реакторах процвсса

окисления этилена в окись этилена, условия возникновения и момент начала

теплового срыва реактора. При этом реальный запас устойчивости по

температуре теплоносителя (DТ=Тсрыв - Тнорм) для нормального теплового

режима, найденный на основе вычислительного эксперимента, практически

совпал с экспериментальным. Это позволило надежно оценивать условия

стабильной безопасной работы промышпенных реакторов процесса окисления

этилена в окись этилена. Наряду с фиксированием общепринятых

технологических параметров работы реакторов, оперативный текущий контроль

за появлением побочных продуктов позволяет своевременно предотвратить

возникновение теплового срыва действующих промышпенных реакторов при

возникновении и развитии неоднородностей в характеристиках катализатора

или состояния самого реактора и его теплоотводящих поверхностей.
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НЕРАВНОВЕСПАЯ ТЕРМОДИНАМИКА РАСПРОСТРАНЕНИЯТЕПЛОВЫХ

ВОЛН В ПЕПОДВИЖПОМ СЛОЕ КАТАЛИЗАТОРА

АЛ. Герасев

Институт катализа им. г.К.Борескова СО РАп, Новосибирск 630090, Россия

Явление распространения тепловых волн в неподвижном слое катализатора

является одним из ярких примеров образования пространственно-временнь~

диссипативных структур в активных средах. Ключом к пониманию природы этих

структур является установление общегопринципа согласованного протекания физико­

химических процессов, обеспечивающего их пространственно-временную

устойчивость.

Простейшая математическая модель неподвижного слоя катализатора строится

в приближении двух взаимопроникающих континуумов, заполняющих один и тот же

объем. Модель учитывает конвективный поток реакционной смеси, химическое

превращение веществ и эффективную теплопроводность продуваемого зернистого

слоя. Стационарность характеристик тепловых волн позволяет свести математическое

описание существенно нестационарного процесса к системе двух нелинейных

обыкновенных дифференциальных уравнений. Задача содержит неизвестный параметр

- скорость распространения тепловой волны, который подлежит определению. В [1, 2]

строго показано существование множественности автоволновых решений первого и

второго рода при протекании в слое катализатора обратимой реакции. Медленные

тепловые волны (МТВ) (автоволновые решения второго рода) могут распространяться

в слое предварительно разогретого катализатора при подаче холодной реакционной

смеси и соответствуют единственному физически разумному решению задачи.

Следовательно, для выбора этого единственного решения задачи законов сохранения

массы и энергии недостаточно, необходимы дополнительные предположения.

Второе начало термодинамики, отражая необратимость всех реальных

макроскопических процессов, выражает закон разВ,jПия материи. Принимая условие

локальной квазиравновесности и используя термодинамические соотношения [3],

закон сохранения энергии в слое катализатора можно записать в виде баланса

энтропии и выделить члены, соответствующие локальному производству энтропии (а).

Показано, что в является положительно определенной функцией от температуры и

концентраций реагентов, которая в силу граничных условий математической модели
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МТВ стремится к нулю на плюс и минус бесконечности. Полное производство

энтропии в слое катализатора Р есть интеграл от о по длине. Отметим, что в силу

принципа симметрии Кюри потоки и термодинамические силы различной тензорной

размерности не могут быть связаны между собой [3]. Следовательно, соотношения

взаимности Онзагера в рассматриваемом случае не играют роли.

Автоволновое решение модели МТВ соответствует на фазовой плоскости

траектории - сепаратрисе седла, соединяющей две особые точки. Первая, определяемая

условиями на минус бесконечности, является узловой, вторая - точка пересечения

изоклин термодинамического равновесия и теплового баланса на плюс бесконечности

- является седловой. для произвольно выбранного значения скорости распространения

МТВ (е) можно численно построить входящую в седловую точку траекторию,

интегрируя систему уравнений в обратном времени. для каждой траектории

рассчитывались значения с и Р. Вычислительный эксперимент показал, что функции

распределения cr по длине слоя катализатора имеют ярко выраженный максимум. При

уменьшении ro траектории проходят в области более низких температур и в

уменьшается в каждой точке слоя катализатора вместе со своим максимальным

значением. В то же время зависимость Р от ro носит экстремальный характер.

Минимум Р соответствует единственной траектории - образу МТВ, для которой

концентрации реагентов практически достигают входных значений при более высоких

температурах, чем температура на входе в слой катализатора.

Полученные результаты позволили построить формализованную процедуру

выбора единственного физически разумного решения задачи из однопараметрического

семейства автоволновых решений, дополнив математическую модель МТВ уравнением

для расчета полного производства энтропии.

Таким образом, явление распространения МТВ возникает в результате

согласованного устойчивого протекания физико-химических процессов в слое

катализатора и полное производство энтропии в системе является функцяоналом этого

автоволнового процесса (пространетвенно-временной диссипативной структуры).
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COМPARATIVE SТUDY OF UNSTEADY STATE REACTION PERFORМANCE

CONТROLLEDВУ SPATIAL REGULATION AND ВУ гвкюшс огввьпом

ТWO впвз КINETIC вснвмв MODELING
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Ехрешпеша! апё шеогеёсе! впкйее during {Ье lм! ёесасев Ьауе glven enough

evidence that methods of цпыеаоу state Ьегегояепеоов catalysis сап lead 10 improvement in

геасгог репоппапсе сошрагеё 10 оршпа! зтеаоу ыате орегацоп. Using вцпасе dynamics it is

possible {о астеуе and птаппаш {Ье catalyst вцпасе in ап оршпа] ыате in огсег 10 шсгеаве the

selectivity towards а specific ргоёцст formation. Ттз сап result in ап шсгеазеё yield of {Ье

desired product.

ТЬе catalyst ппыеаёу вгате сап Ье соппойеё in two ways:

• Ьу forced oscillations of reagents сопсеппацопв or flow гееегва! (regulation Ьу репофс

орегапопв) [1-3];

ф Ьу арапа! regulation when input and ошрш рагагпегегв of the геасгог do пот change with

шпе, Ьш {Ье cata1yst тпосев in а fieId of уапаЫе геаяепв сопсеппапопаand тешрегашге

either in а fluidised bed ос ш а duaI-геасtог вуыеш [4-5].

Ттз work iз aimed оп {Ье сошрагапее вшёу of геаспоп цпыеаёу агате репоппапсе

соппойеёЬу

(1) репошс орегапопв of геасгог апё

(Н) арапа] regulation in а dual-reactof вувгеш.

ТЬе mоdеПiпg 18 Ьавеё оп {Ье two kinetic вспегпев shown below:

Scheme 1

А + SI~ AS 1,

А +S2~AS2,

AS 1 + S2 4- В + SI + S2,

[SI] + [AS 1] = 1, [S2] + [AS2] = 1.

8сhеmеП

А + SI 4- В + SI,

А + 82 4- С + S2,

SI~ 82,

[SI] + [S2] = 1.

Тпеве kinetic вспетпев аге Ьавеё оп two турев of аспсе впев (8д апё (S2). ТЬе first
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вспеше аввшпев that the геасцоп гаге 15 ргорогпопа! то the сопсеппапопвof оссцртеё виев

(ASt) and empty sites (S2) [6]. ТЬе весопё вспеше аввшпев that the геасцоп гаге is

ргорогпопа! то the сопсеппапопв of both empty sites (St) апё (S2) and suggests а

transformation of оле-туре sites into апошег [7]. ТЫз пвпвюгшапоп depends оп the геаспоп

тешрегашге. А! low тешрегашге опе туре of впев ргеёопвпатев оп the зипасе and at high

тетпрегашге апошег, It 1з therefore possible то соппо] the catalyst зипасе and consequently

the геаспоп selectivity, зшсе different products (в ог С) аге formed оп the different active

sites (Sl) ог (S2).

Вавеё оп the вспептеа of the геасцоп kinetics, the influence of уапоцв рагаптетегв like

тетпрегашге, сопсетпгапопв of reagents, period of forced oscillations, егс. оп the геаспоп гаге

and selectivity was studied.

ТЬе model of forced сопсеппапоп oscillations ргейств шеап геаспоп гатев, which сап

ехсееё тоге than twice the гпахппшп observed цпёег optimal steady state conditions. А single

апагупса] solution was found то de8cribe the тпеап репоппапсе аз а function of сопсешгапоп,

length of period and cycle split.

Тп the model ргоровео for the dual-reactor and вспетпе П the catalyst is вцрровес to

спсшаге Ьегчееп two геасюгв wlth different тегпрегашгев, In the first геастог, with а low

тешрегашге, the catalyst зипасе would Ьаое mostly (Sl) туре of sites. Тп the second геасгог,

with а high тетпрегашге the catalytic геасцоп takes ргасе, followed Ьу transformation of (Sl)

to (S2) sites. Айег the геаспоп the catalyst пюуеа back to the first геасгог for (SI) sites

regeneration. During circulation between the геасюгв the catalyst рагпстев реппапепцу change

their catalytic ргорегпеа, вшсе they аге in цпзтеаёу вгате with геерест to the surrounding

media.

It was зЬоwn that the main parameters influencing the state of the catalyst were the

reaction temperature, the атоип! of the catalyst in еасЬ reactor and the rate of the catalyst

circulation between two reactors. ТЬе rate of circulation is mostly determined Ьу the rate of

(St} to (S2) sites transformation (зее зсЬете П).

ТЬе optimisation of the аЬоуе mentioned parameter8 allowed {о increase the selectivity

towards the desired product from 66.7% ир to 83%.

ТЬе method of unsteady state regulation ш dual reactor system i8 prop08ed for

reactions of partial oxidation ofhydrocarbons.
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Явления переноса в пористых гранулах катализаторов являются процессами

фундаментального значения в гетерогенном катализе, поскольку очень часто они

определяют поведение реальных промышленных катализаторов и их активность.

Обычно для экспериментального определения коэффициентов переноса используют

методы, основанные на измерении концентрации (или потоков) вещества на выходе из

модельных объектов как функции от времени или на измерении пространственного

распределения концентрации внутри образца в конкретный момент времени

посредством секционирования образца. Классическим способом получения

пространсгвенного распределения концентрации внутри . образца является

гравиметрический метод. Но этот метод обладает двумя существенными недостатками.

Во-первых, он разрушающий и, следовательно, для определения каждого профиля

требуется новый образец. Во-вторых, обладает достаточно грубым пространственным

разрешением. Вырезаемый слой может иметь толщину порядка 0.5-1 см, в зависимости

от исследуемого материала. Очевидно, что экспериментальный метод определения

профилей концентрации вещества должен обладать высоким просгранственным

разрешением и быть неразрушающим. Этим требованиям удовлетворяет метод ЯМР­

томографии.

В работе при помощи ЯМР-томографии исследован механизм транспорта

модельных флюидов (воды, ацетона и др.) 13 процессе их испарения из гранул

оксидных катализаторов различной пористости (оксида титана и алюминия). В наших

экспериментах предварительно насыщенные жидкостью цилиндрические гранулы

катализатора (диаметром 3.6 мм) помещались непосредственно в датчик ЯМР­

спектрометра. Испарение осуществлялось при комнатной температуре и при

различных скоростях потока сухого газообразного азота, обдувающего гранулу. Был

разработан и оптимизирован метод для получения одномерных профилей

концентрации жидкостей при их испарении из образцов с очень коротким временем

Т2* (0.5-2.5 мс). для получения надёжной количественной картины изменения
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концентрации флюидов внутри пористых гранул было учтено влияние спин-спиновой

релаксации на амплитуду получающихся в эксперименте профилей.

Было обнаружено, что в случае ацетона, бензола и циклогексана профили

концентрации имеют куполообразный вид уже в начале сушки. Это указывает на то,

что сушка от указанных растворителей происходит в так называемом быстром режиме,

т. е. перераспределение жидкости под действием капиллярных сил внутри образца

недостаточно эффективно, чтобы скомпенсировать потери жидкости на периферии

образца. То же самое наблюдается и для воды на последних стадиях сушки, когда

удалено более половины первоначапьного количества воды. На ранних же стадиях

сушки в случае воды капиллярные силы справляются с потерями жидкости на

периферии образца и устанавливается равномерное распределение жидкости в образце,

т. е. наблюдается период постоянной скорости сушки.

В то же время было показано, что данный метод чувствителен к деталям

процесса сушки. Было обнаружено, что трансформация профилей концентрации воды

зависит от распределения пор по размерам в исследуемом образце. В случае образца с

более ярко выраженной "бимодальностью" в распределении пор по размерам это

приводит к трансформации формы профиля прямоугольник-купол-прямоугольник­

купол. Это указывает на то, что капиллярное течение воды достаточно эффективно. В

случае испарения ацетона из-за более низкого поверхностного натяжения капиллярные

силы намного менее эффективны.

для получения количественных параметров массопереноса процесс сушки был

рассмотрен как радиальная диффузия в квазигомогенном бесконечном цилиндре. В

этом случае проблема сводится к решению дифференциального уравнения с

соответствующими начальными и граничными условиями. Было обнаружено, что для

жидкостей, харакгеризующихся низким поверхностным натяжением, таких как ацетон,

бензол и цикпогексан, трансформация профилей концентрации достаточно хорошо

описывается уравнением диффузии с независящим от концентрации флюида

коэффициентом. В то же время коэффициент диффузии воды существенно

уменьшается с уменьшением содержания воды в образце. Причём для образцов оксида

алюминия с ярко выраженной "бимодальностью" в распределении пор по размерам

зависимость коэффициента диффузии от концентрации воды в образце является

немонотонной. из этого следует, что для жидкостей с высоким поверхностным

натяжением форма профилей концентрации и поведение коэффициента диффузии как

функции от содержания жидкости в образце связаны с видом интегрального

распределения пор по размерам в исследуемом образце благодаря наличию

эффективных капиллярных потоков.
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Фотокаталитические реакторы для удаления летучих органических

загрязнителей воздуха

А.В.Воронцов и Е.Н.Савинов

Институт катализа им.гк.Борескова СО РАН

пр.ак.Лаврентьева 5, Новосибирск 630090, Россия

Фотокаталитическое окисление газообразных органических загрязнителей

является перспективным способом очистки воздуха. Окисление может

проходить при комнатной температуре и атмосферном давлении с

использованием солнечного света. Наряду с окислением органических

загрязнителей, происходит дезинфицирование воздуха [1]. Скорость

фотокаталитического окисления ограничивается величиной потока

ультрафиолетового света от источника света; поэтому фотокаталитическая

технология может быть конкурентоспособной в очистке воздуха с низкой

концентрацией загрязнителей, например, воздуха помещений. Однако для

успешного использования этой технологии необходимо решить ряд

проблем.

Мы проводили исследование фотокаталитического окисления кислородом

воздуха легколетучих органических растворителей в статическом реакторе с

фотокатализатором диоксидом титана, нанесенном на сотовый носитель.

Конечными продуктами окисления являются СО2 и Н2О. При окислении

паров ацетона не образуются газообразные промежуточные продукты.

Окисление паров этанола и диэтилового эфира ведет к образованию

ацетальдегида. Освобождение в воздух подобных вредных промежуточных

продуктов при очистке воздуха совершенно недопустимо.

Его можно избежать, применяя в проточных реакторах длительные времена

контакта. Действительно, пропускание смеси паров ацетона и воздуха через

кварцевый коаксиальный реактор, оснащенный лампой ДБ-15, с временем

контакта более 1 мин. ведет к полному окислению ацетона за один проход.

Поток воздуха при этом был менее 1 л/мин.

Обработка больших потоков воздуха требует применения более мощных

источников света и изменение геометрии реактора с целью обеспечения

хорошего контакта реагентов и света с фотокаталиэатором.
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Опытный образец такого реактора был разработан в нашем Институте.

Фотокатализатор нанесен на кольцевые сетки из нержавеющей стали,

расположенные перпендикулярно и коаксиально цилиндрической лампе

ДРТ-1000. Было показано, что наблюдаемая константа скорости окисления

ацетона в реакторе прямо пропорциональна интенсивности света лампы при

потоке воздуха 14 м3/ч. Таким образом, диффузия реагентов к

фотокатализатору не лимитирует скорость реакции.

Результаты испытаний этого реактора в окислении паров некоторых

органических веществ при потоке 14 м3/ч представлены в таблице.

Вещество Начальная Конверсия, %

концентрация, ррт

трихлорэтилен 78 45

этанол 65 95

ацетон 28 85

При испытаниях было обнаружено, что концентрация непрореагировавшего

вещества неодинакова по радиусу реактора. Это связано снеравномерным

поглощением фотокатализатором света лампы. Легко показать, что

наибольшая конверсия будет достигатьсяэпри равномерном поглощении

света по поперечному сечению реактора.

С целью оптимизации распределения света по реактору были созданы

математические модели для вычисления средней конверсии в реакторах с

тремя геометриями расположения сеток с фотокатализатором: кольцевые

сетки коаксиальные и перпендикулярные лампе; сетки в форме усеченного

конуса коаксиальные лампе; цилиндрические сетки коаксиальные лампе.

Расчеты показали, что максимальная конверсия достигается в реакторе с

цилиндрическими сетками.
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АППАРАТ для ОКИСЛИТЕЛЬНОГО ДЕГИДРИРОВАНИЯ УГЛЕВОДОРОДОВ

Аху:нлов А.А., Алимарданов х.м., Шабанова Ч.М.

ИТПХТАНАзербайджана, г. Баку, Азербайджан

Моделирование процессов окислительного дегидрирования углеводородов на

поверхности оксидного катализатора

IIроведено экспериментальное исследование влияния скорости конвективного и

диффузионного тепло-массопереноса в зернистом слое алюмомедного катализатора

промышленного типа.

I1сследования кинетических закономерностей реакции окислительного

дегидрирования (ОД) индивидуальных изомеров метилциклопентена (МЦПЕ) в

присутствии каталитических систем Лl-Си-Мо-О, нанесенных на сферические гранулы,

средний диаметр которых d4 = 0,5-2,0 мм, проводились в опытных трубках с

фиксированной высотой слоя 1 = 0,6 м при различных диаметрах аппарата

dp = 0,45-1,8 см.

Результаты отдельных опытов получены в достаточно широкой области изменения

параметров процесса (парциальное давление мегипциклопентена РМЦПЕ менялось от

12,7 до 15,5 кIIa, удельный объемный расход VМЦПЕ от 63 до 426 ч", парциальное

давление кислорода P<>z - от 1,5 до 4,7 кIIa, температура реакции Т варьировалась от

623 до 723 К.

Модель процесса ОД :МЦП ключевых компонент с учетом конвективного и

диффузионного тепло-массопереноса решена в виде системы дифференциальных

уравнений в частных провзводных с граничными условиями.

Эффективные коэффициенты диффузии находились в процессе решения обратной

задачи, т.е. опредепялись из условия применимости уравнений диффузии и

теплопроводности с учетом химической реакции, для описания процессов тепло­

массопереноса на зерне оксидного катализатора.

Численный эксперимент позволил построить профили радиального распределения

концентрации и температуры для различных времен контакта и диаметров зерна.

Полученные профили можно считать практически постоянными по всему сечению
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зерна (аппарата) и только достаточно узкий слой поверхности зерна катализатора

можно считать ответственным за резкое изменение профилей, что подтверждает

предположение, что именно тонкий пограничный слой катализатора ответственен за

процесс окислительного дегидрирования углеводородов, в то время как более глубокое

проникновение молекул в зерно катализатора - за процессы ароматизации, крекинга и

более глубокое окисление.

Получены критериальные оценки толщины концентрационных и тепловых

пограничных слоев, которые должны учитываться при проектировании и

интенсификации процессов од.

Аппаратурное оформление процессов окислительного дегидрирования

углеводородов

Окислительное превращение углеводородов принадлежит к перспективному

направлению в химической промышленности, клас~у процессов, для которых

достаточно полно разработаны методы математического моделирования, позволяющие

решать задачи оптимизации. С этой целью предложена совмещенная система

реакторов.

Рассмотрены результаты теоретической оптимизации высокоэкзотермического

процесса од МЦПЕ, которые на стадии проектирования позволяют выбрать такой

реактор, в котором процесс наилучшим образом приближается к теоретически

оптимальному режиму, а для действующих реакторов - установить пределы его

интенсификации.

Решение задач по теоретической оптимизации температурного профиля IТOTт

сводится к определению ТОТП, обеспечивающего максимальный выход целевого

продукта с наибольшей избирательностью с единицы объема реактора, с учетом

технологических ограничений. для этого решения был выбран метод поиска ТОТП с

использованием принципа максимума Понтрягина. С этой целью разработан

программвый модуль, ЯБЛЯЮЩИЙСЯ модификацией метода Быкова-Яблонского­

Слинько. Получен теоретически оптимальный нелинейный профиль.

Форма ТОТП, вероятно, связана с тем, что скорости реакции по маршрутам

парциального окисления МЦПЕ в мu;пд и их деструктивного окисления, с
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увеличением времени контакта повышаются. Показано, что такой тепловой режим

наиболее полно может быть реализован в многополочном совмещенном реакторе за

счет интенсификации съема тепла межсекционными теплообменниками, где

квазистационарный участок наиболее оптимально лшпроксимируегся реактором с

организованным псевдоожиженным слоем оксидного катализатора. НачалЬНЫЙ и

хвостовой участки ТОТП наиболее оптимально аппроксимируются .адиабатическими

реакторами с промежуточным теплосъемом и посекционной подачей кислорода.

Окончательный выбор технологического оформления реакционной системы

возможен с учетом технико-экономических показателей в процессе испытаний

процесса в укрупненном масштабе.

Динамическое моделирование процессов окислительного дегидрирования

углеводородов

Исследование переходных режимов замкнутой системы «реактор-теплообменник»

(Р-Т) проводилось С целью определения устойчивости процесса окислительного

дегидрирования (ОД) метилциклопентена (N1ЦПE) в многополочных адиабатических

реакторах с промежуточным теплосъемом и посекционной подачей кислорода при

малых отклонениях входных параметров (концентрация, температура) от

установившегося состояния.

С этой целью была синтезирована передаточная функция системы (Р-Т),

отражающая зависимость выходного вектора состояния системы от векторов

состояния (концентрации и температуры) на его входе.

Реакторная система работает в автоматическом режиме, при котором реакционная

смесь на входе в реактор предварительно подогревается в теплообменнике,

расположенном в промежутках между слоями катализатора.

Подобная каталитическая система обладает положительной обратной связью по

температурному каналу, неустойчива, и, следовательно не может функционировать без

надежной системы автоматического регулирования (САР), что важно предусмотреть

еще на стадии проектирования.
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Исследование динамических особенностей процесса од МЦПЕ, предполагает

построение передаточных функций по различным динамическим каналам, решение

вопросов динамической устойчивости процесса и синтез систем САР на их основе.

С этой целью, на основе математической модели статики процесса, в

предположении, что в реакторе имеет место идеальное вытеснение по сырью и теплу,

была построена динамическая модель адиабатического реактора.

Разработан программный модуль численного решения системы непинейных

дифференциальных уравнений в частных производных, определены передаточные

функции по различным динамическим каналам и на их основе синтезирована полная

передаточная функция системы «реактор-теплообменник», построены амппитудно­

частотные характеристики, позволяющие решить вопросы динамической устойчивости

адиабатического реактора и синтеза САР.
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ПЛАЗМОХИМИЧЕСКИЕ ПРОЦЕССЫ И РЕАКТОРА

А.Г. Каренгин, И.А. Тихомиров, А.В. Меркулов, С.А. Сосновекай

Томский политехнический университет, Томск, Россия

ТЕРМОДИНА~СКОЕ МОДЕЛИРОВАНИЕ ПЛАЗМОХИ~СКОГО

ПРОЦЕССА ПОЛУЧЕНИЯ УЛЪТРАДИСПЕРСПЫХ катхяитичвскв хктавпых

МАТЕРИАЛОВ

АГ. Каренгин, И.А Тихомиров, АВ. Меркулов

ультрадисперсные каталигически активные материалы на основе сложных

оксидов переходных и редкоземельных металлов (УДКМ), получаемые в условиях

низкотемпературной плазмы, находят практическое применение в процессах

термокаталитической очистки газовых выбросов промышленных предприятий [1,2].
Однако, процесс получения таких УДКМ в условиях низкотемпературной плазмы еще

мало исследован.

В данной работе представлены результаты термодинамического

моделирования процесса практического получения УДКМ из диспергированных

водносолевых растворов металлов (Си, Сг, Ni, Со, Се) в воздушной и

восстановительной плазме. Расчеты проводились при

Р=О.1 МПа , Т= 300-6000 К, дЛЯ исходных соотношений плазменный теплоноситель :
раствор 20 - 80 % присуммарных концентрациях солей металлов 5-20 %. При этом

исходная доля восстановителя (Н2, С2Н2, C4H1o , или СНзСООН, C2HsOH) в системе не

превышала 15 %.
Проведенный анализ полученных равновесных составов показывает, что в

воздушной плазме во всем диапазоне изменение исходных параметров составов УДКМ

в конденсированной фазе зависит только от рабочей температуры процесса.

Так, медь при Т=1200-2ЗОО К находится в конденсированной фазе, в основном,

в виде Си20, а при Т<1100 К - в виде СиО. Никель при Т <1700 К находится в

конденсированной фазе только в виде NiO. Кобальт при Т=1300-1700 К находится в

конденсированной фазе, в основном, в виде СоО, а при Т<1200К - в виде СОЗО4. Хром

при Т<2200 К находится в конденсированной фазе только в виде Сr20з. Церий при

Т=2300-3200 К находится в конденсированной фазе, в основном, в виде Се20з, а

при Т < 2200 К - в виде СеО2.

Замена части воздушного теплоносителя на З% Н2, 5% С2Н2, 5% C4H1o, или ввод

В исходный раствор 1О % C2HsOH существенным образом меняют состав УДКМ в

конденсированной фазе по сравнению с чисто воздушной плазмой.

Так, при Т<1700 К медь, никель и кобальт находятся в конденсированной

фазе только в металлическом виде. Хром при Т <2700 К находится в конденсированной

фазе, как и в воздушной плазме, только в виде Сr20з. Церий при Т=2100-З200 К

находится в конденсированной фазе, как и в воздушной плазме, в виде Се2Оз, а при Т <
2100 К - в виде СеО2.

Снижение в системе доли восстановителей приводит к тому, что в

конденсированной фазе одни и те же элементы находятся в виде оксидов и металлов

одновременно.
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Проведенные расчеты теоретических удельных энергозатрат на получение 1 кг

целевого продукта в виде УДКМ в воздушной и восстановительной плазме для

указанных выше условий показали, что они слабо зависят от типа плазменного

теплоносителя, уменьшаются с увеличением концентрации солей металлов в исходном

растворе и резко возрастают с повышением рабочей температуры исследуемого

процесса выше 2000 "К, В интервале температур 1000 - 1500 ОК они составляют 1О - 20
кВт -час на 1 кг. УДКМ.

Таким образом, подбирая тип плазменного теплоносителя, соотношение воздух

: восстановитель, рабочую температуру плазмотермического процесса и применяя

"закалку" продуктов плазмотермической переработки водносолевых растворов

металлов можно целенаправленно получать УДКМ требуемого состава.

пшзмохимичвскик РЕАКТОРА ДЛЯ РЕГЕНЕРАЦИИ ТРАВИЛЬНЫХ

РАСТВОРОВ

А.Г. Каренгин, И.А. Тихомиров, С.А.СосновскиЙ

При производстве катализаторов, адсорбентов, особо чистых веществ и

делящихся материалов широко распространены термохимические процессы в условиях

диспергнрования фаз. По принципу химических распылительных реакторов действуют

многие аппараты для термического обезвреживания и регенерации промышленных

сточных вод металлургических заводов, в частности, во встречных струях, где в

качестве высокоэнтальпийного газа-теплоносителя можно использовать плазму

высокочастотных факельных (ВЧФ) и дуговых разрядов /3/. В виде примера

рассматривается процесс одновременного получения синтетической Тi02 и

регенерированного травильного раствора из отработанных травильных растворов.

Полученные оксидные высокодисперсные порошки могут быть широко использованы в

качестве катализаторов, пигментов, наполнителей полимерных и резаносодержащих

изделий, и в других областях науки и техники. В качестве исходной смеси, подаваемой

на вход химического реактора, использовались реальные отработанные соляно­

плавиковые смеси после травления титана, имеющие следующий состав: HCl- 6-8 % ;
HF -0,8-1 % ; 1:Ti - 20-30 г/л; Н2О и загрязнения - остальное; температура - 50-60 ОС.

Синтез высокодисперсного порошка Ti02 и регенерацию соляно-плавиковой

смеси проводили на стендовой установке "распылительный реактор" в температурных

пределах от 400 до 700 ос с интервалом 100 ОС.

Состав оксида титана определялся для каждой температуры опыта.

Регенерированная соляно-плавиковая смесь имела следующий состав: HCl - 6-8 %; HF
- 1-1,5 % ; 1:Ti- 2-5 г/л; Н2О - остальное.

Исследуемый процесс можно описать следующим общим уравнением:

TiOF2(p_p) ~t ТiО2 (тв) + 2HF(r)
Таким образом, полученную регенерированную кислоту возвращают обратно на

травление, а высокодисперсный порошок оксида титана реализуется как товарный

продукт. Исследования показали, что основными факторами, определяющими свойства

продуктов, являются температура в зоне реакции и концентрация раствора. Продукты

оценивали по двум показателям : содержанию основного вещества (ж., тв.) и удельной

поверхности (тв.).

Результаты работы дают основание полагать, что регенерация соляно­

плавиковой смеси из отработанных растворов, образующихся при травлении титана,
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путём термохимической обработки в распылительном плазмохимическом реакторе

технически возможна. При этом, однако, необходимо решить ряд научно-технических

проблем, Во-первых, должны быть разработаны или уточнены известные методы

химического анализа, которые позволили бы получать надёжную информацию о

химическом составе исходных веществ, промежуточных и конечных продуктов

регенерации. Во-вторых, требуют серьёзной проработки аппаратурные процессы, среди

которых наиболее важен выбор типа распылительного термохимического реактора

(противоток, с частичным: уносом или прямоток С полным: выносом). Сюда же следует

отнести проблемы пылеулавливания, связанные, с одной стороны, с типом реактора, а с

другой стороны, с поиском новых средств, способствующих пылеулавливанию

высокодисперсных продуктов. В-третьих, необходима более тщательная научно­

техническая проработка вопроса об использовании твёрдых продуктов регенерации.

В работе рассматривается возможность регенерации травильных растворов и

получения высокодисперсных порошков оксидов титана. и железа из отработанных

травильных растворов в условиях низкотемпературной плазмы. Представлены научно­

обоснованные рекомендации по реализации этих плазмохимических процессов.
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МАТЕМАТИЧЕСКОЕ МОДЕЛИРОВАНИЕ ПРОФИЛЯ

АКИВНОСТИ КАТАЛИЗАТОРА В РЕАКЦИИ ГАЗОФАЗНОГО

НИТРОВАНИЯБЕНЗОЛА

Садовский А.С., Кернермаи В.А., Мишенина К.А., Гейман В.Н.,,

Аветисов А.К.

гнц НИФХИ им. Л.Я.Карпова, гнц НИОПиК

По предварительным лабораторным данным процесс нитрования

нитробензола парами азотной кислоты в нитробензол на твердых

катализаторах кислотного типа можно охарактеризовать следующим

набором кинетических параметров :

Наблюдаемый Порядок Энергия

параметр активации

(E/R)
нно, С6Нб C6HsN02

Значение 1 0,5 >0 8500

В качестве катализатора были испытаны образцы

гетерогенизированной на силикагеле толуолсульфокислоты. Опытный

реактор представлял собой трубку D = 25/23 ппп и L = 3000 ппп,

помещенную в жидкий теплоноситель. Реактор был снабжен центральным

чехлом (D =6/ 4 тт) с 26-ю термопарами через 100 ппп по всей высоте

слоя катализатора.

Реализующийся в реакторе профиль температуры отличается от

расчетного более симметричным видом. Как следствие отсутствия шлейфа

температуры в хвостовой части слоя, степень превращения сырья в

опытном реакторе оказывается несколько ниже ожидаемой по

математическому моделированию. Это создает дополнительные

осложнения в технологическом оформлении процесса. Изменение профиля

T(L) во времени свидетельствует также о дезактивации катализатора,

очевидно, вызываемой уносом и термическим разложением

супьфокислоты.

Достаточно точную для практического использования

математическую модель процесса удается получить, если скорректировать

профиль активности по длине на основании измерений T(L).
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ГЕТЕРОГЕННО-КАТАЛИТИЧЕСКИЙ РЕАКТОР для СОЗДАНИЯ

АММИАЧНО-ВОЗДУШНОЙ СРЕДЫ В ТЕХНОЛОГИИ УПРОЧНЕНИЯ

ИЗДЕЛИЙ ИЗ МЕТАЛЛОВ И СПЛАВОВ

(новые перспективы конструкционных изделий из металлов и сплавов)

Сыроruпoв в.я., Бареяко В.В., Зинченко В.М., Быков Л.А.

НИИТАвmоnро.м, Москва, ИХФЧРАН Черноголовка, ЗАй "Химфист" Черноголовка,

Россия

Работа ориентирована на развитие представпений о механизмах и кинетике

реакций взаимодействия аммиак-содержащих газовых сред с поверхностями различных

металлов и сплавов - реакций, составляющих основу широко известных в технологии

машиностроения процессов низкотемпературной химико-термической обработки

металлических изделий методом поверхностного азотирования. Несмотря на то

обстоятельство, что эта металловедческая область, казалось бы, не имеет прямого

отношения к катализу, авторам удалось на основе новых представлений о механизмах

азотирующего действия аммиачно-воэдушных сред на металлические поверхности

теоретически обосновать и подтвердить на пракгике существенное расширение

возможностей процесса азотирования и получения нового качества изделий при

введении в муфельную печь каталитического элемента, управляющего превращениями

азотирующей аммиачно-воздушной печной атмосферы в режиме т зии.

Исходное положение,· которое явилось отправной точкой данной работы,

представляло собой нетрадиционную для существующей теории азотирования

концепцию. В ее основу было положено соображение, в соответствии с которым

авторы утверждали, что при азотировании металлов активными компонентами в

газовой среде являются не стабильные, равновесные продукты взаимодействия

компонентов печной атмосферы (в наиболее типичном случае - это продукты

окисления аммиака кислородом воздуха), а промежуточные, лабильные,

высокоактивные в химическом отношении образования (азот-, водород-, кислород­

содержащие радикалы, ионы, ион-радикалы). Именно эти неравновесные, но

достаточно долго живущие "осколки", обладающие высокой активностью, малыми

размерами, способностью проникать в твердую металлическую матрицу и реагировать

с ней, вносят решающий вклад в реализацию эффекта поверхностного азотирования

изделий из металлов и сплавов.

Естественным следующим логическим звеном была мысль о целесообразности

введения в процесс каталитического фактора, воздействующего на превращения

аммиачно-воздушной среды в ходе ее взаимодействия с металлическими
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поверхностями (в режиме in situ): использование катализатора позволяет

целенаправленно и селективно управлять возможными параллепьными маршрутами

реакции окисления аммиака, т.е, всем спектром образуюшихся в этом процессе

конечных и промежуточных продуктов.

Первые же опыты, реализовавшие эту идею на практике, подтвердили

правомерность исходных предпосылок: процесс азотирования очень сильно изменил

свой характер по всем режимным параметрам и качеству обрабатываемого изделия.

Так, например, при установке в печи на магистрали аммиачно-воэдушной смеси

реактора с кремнеземным стекловолокнистым тканым катализатором, содержащим

0,1% pt (разработка и производство ЗАО "Химфист"), каталитическая активация

газовой среды при азотировании стальных поверхностей отразилась в реализации

следующих особенностей: существенно расширена область альфа-твердого раствора

(получен пересыщенный альфа-твердый раствор, содержащий до 1,4% азота с

аномально большим параметром решетки); реализована недостижимая при

традиционном азотировании возможность управления величиной конечного

содержания азота в стали в интервале от 0,1 до 8,5 %; увеличена коррозионная

стойкость конструкционных сталей; увеличена твердость обработанного изделия на

глубину более 1 мм; в значительной степени подавлен при азотировании процесс

разуглероживания; достигнуто значительное ускорение процесса азотирования при

многократном сокращении расхода аммиака; каталитическая активация печной

атмосферы создала условия для применения операций азотирования к ранее

неазотировавшимся материалам (изделия порошковой металлургии, быстрорежущие

стали, медные, алюминиевые, титановые сплавы).

Авторами выполнен цикл исследований особенностей процесса азотирования с

каталитической активацией аммиачно-воздушной печной атмосферы в зависимости от

типа использованного катализатора. Наиболее перспективными представляютоя

созданные авторами новые каталитические системы на основе кремнеземных тканых

материалов, легированных Pt, Pd, Cr.

Более детальная информация о данной разработке опубликована в [1-3].

Мы очень благодарны РФФИ за поддержку этой работы.

[1] V. Zinchenko, W. Siтopiatov, О. Safonova, V. Barelko А New Way [п Low-Temperature
Спеппса] Неат-Тгеаппепт, Book of abstracts, p.175 "10th Congress of the [шегпапоа!

Federation for Неаг Тгеаппепг and Surface Engineering" September 1996, Brighton UК.

[2] В.М. Зинченко, в.я. Сыропятов, В.Б. Барелко, Л.А. Быков Металловедение и

термическая обработка металлов 1997, No 7, С.7-11.
[3] Патент России по заявке No 97107097102, 14.05.97.
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Рис.1

Влияние адсорбционных

эффектов на эффективность

процесса.
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Снижение степени очистки может быть преодолено также за счет выбора

разумной стратегии управления процессом. При этом наиболее эффективным способом

управления является проведение реверса потока при снижении температуры на входе в

слой катализатора до некоторого определенного значения, причем весьма важным

является правильный выбор температуры перекпючения. На рисунке 2 показана

зависимость степени очистки от температуры перекпючения Тпер для различных длин

слоев инерта. Видно, что во всех случаях достигается практически полная очистка

выбросов, если Тпер>200-250
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Рис.2

Зависимость степени очистки

температуры переключеимя

различных длин слоев инерта.
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Все вышескаэанное может в той или иной степени относиться и к другим

каталитическим реакциям, осуществляемых в реверс-процессах,
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SYNrnESIS GAS гвоопстюк ВУ SТEAM REFORМING AND CATALYТIC

PARTIAL охпыпонOF NAтпкхь GAS

G.F. Рготпепг

Еадотюпит »ооп Ретоспетиспе Тесптек Universiteit Сет; В-9000 Сет, Belgium

Мег ап Introduction in which {Ье спагасгепвпсв апд technologies of both турев ofргосеевев

аге сошрагеё{Ье рарег deaIs with their kinetic modeling апс геасгог випшатюв.

ТЬе kinetic modeling of вгеагп reforming, derived :&от ехгепвгсе ехрегппептаноп in а Ьепсп­

всше unit, сопзвтв of а пцпюег of elementary зтерв starting йош the feed Ьуёгосагвоп with

gradual аовпвспоп of hydrogen апс ппгоёцсноп а! а сепаш level of охуяеп :&оm water

dissociation, leading то СО аш! СО2.ТЬе water gas shift апд соке formation Ьуmethane апд

ethane cracking аге also included. ТЬе тпаш pathway сотпаша ппее гаге determirung зтерв

leading {о three Hougen-Watson туре гаге есцапопв, опе for CO-formation :&от тпешапе, опе

for СО2 formation :&от шейтапе апд опе for {Ье water gas shift. ТЬе соке formation, studied

in ап electro-balance шш, ассошпв for {Ье gradual аоыгаспоп of hydrogen :&оm шешапе, for

dissolution/segregation ofthe сагооп оп the nickeI-surfасе ofthe catalyst рапкяе, for diffusion

through the рагцс'е апд for ртеорлапоп of the сагооп in {Ье form of filaments саllед whiskers.

ТЬе kinetic тодеl соггесцу верагавез {Ье region in which there exists ап affinity for сатооп

formation поm that in which {Ье affinity for gasification i5 ргеушепт. ТЬе ехрегппепга] results

with higher Ьуёгосагоопвwere shown то fit нпо the вспешеа developed for тпешапе.

ТЬе геастог тодеl сопвшегеё plug flow юг the gas рпаве апё ассошпеё for the diffusional

limitations inside the catalyst. ТЬе Ьеа! шрш for this strongly епёошепшс ргосевв was

obtained Ьу considering the heat generated Ьу fuel gas сопюцвпоп пт the fumace containing

the row of reforming {иЬез. ТЬе detailed тодеl used fOl" this simulation comprised Ьеа!

transfer Ьу radiation апд convection. ТЬе fumace was divided into а питЬег of zones, i.e.

volume zones [ог the gas апд surface zones for the tube-and fumace wаПs. ТЬе view factors

entering into the radiant Ьеа! transfer were obtained Ьу Monte Carlo simulation of the fate of

Ьеаmз emitted :&от the individual Ьитегз. Reflection оп the wall zones and absorption of

radiation Ьу СО2 and water were for. ТЬе agreement between simulated апд

industrial results was excelIent.
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ТЬе kinetic model for the catalytic рагпа! охшапоп Ьу oxygen ог ап оп а nickel catalyst

сопвшес of two рапв: the first describing the combustion of шешапе шю water and СО2, the

весопё - the ыеатп reforming. ТЬе есцапоп of Trimm and Lamm was аёартеё to а nickel

catalyst, while the гаге есцааовв for the ыеатп reforming and соке formation were those

described аЬоуе. Again the simulation of the геастог was based оп а heterogeneous model with

di:ffUsion limitation inside the catalyst. ТЬе effect of operating conditions like the addition of

зтеаш, ог СО2 оп the С/О and С/Н гапо of the syngas and оп the соке сотпеш of the catalyst

along the геастог was simulated. In ап апетпрт то геёцсе the operating соя the feasibility of

catalytic рагпа! охшапоп in а reversed flow геасюг was also studied. То avoid ехсезвгее

тешрегашгев а! the solid surface and destmction of the catalyst, the flow гаге of the feed and

the СН4t02 гапо Ьасе to Ье carefuHy selected. Also, steam should Ье added. Most of the соке

deposited in а вепп-сусте is removed after flow геуегва].
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DESIGN огсзввокмвмвванвСАТАLУПСREACTOR

говномосвквопвыошо-гнхяввваспокв

A.A.Lapkin'", S.P.Perera, S.R.Tenni80n,B.D.Crittenden, R.W.Field, W.J.Thomas

Езераптето/Chemical Engineering

University о/Ват, ВА2 7АУ, ик,/ах: (01225) 826894

(E-mail: cesal@bath.ac.uk)

In this рарег а сагосп тпепйнапе catalytic геасгог аррйеё то а gas-liquid Ьотпояепеопв

equilibrium геаспоп is described. А геастог of this туре сошошев the рппсзргев of шепюгапе

catalysis апё the впрропеё liquid рпаве catalysis {SLP)l.

ТЬе тпа! геаспоп i8 the direct hydration of ргорутепе го 2-рroраnоl сагагувес Ьу аопеовв

РЬОЗРЬОГ1С acid вошпоп. ТЫз 18 а туртса] ехашрте of Ьопюяепеовв equilibrium геаспоп

involving сотпргех vapour-liquid equiНbrium2 which i8 а180 а major industrial спеппса!

ргосеввез. Апошег ротеппа! аррйсацоп for the new геасюг is the hydroformylation

ргосевзез.

Ргевепг сопппегста] technologies for the hydration геасцоп аге Ьазео оп the вцрропес

liquid рпазе (SLP) апё trickle-bed геасюгв. In the SLP hydration ргосезв, сопсеппагеё

phosphoric acid catalyst i8 distributed оп а рогоцв ецрроп. Кеасноп i8 Ьопюяепеоцв апё

involves аовогрпоп and desorption ofvapour рпаве геаяепи апё products шю the liquid Шт­

catalyse. Тп the trickle-bed ргосевв soHd acid catalysts аге ввеё, цзцайу юп exchange гевша";

it is а тшее-рпаве Ьегегояепеовв ргосевв. Being thermodynamicaHy пюге favourable the

trickle-bed ргосезв аПоws опе то obtain higher ргосцсг yield8 сотпрагеё то the SLP ргосевв,

Ьш suffers поm Iiquid рпаве гпавв папвтег геывгапсе".

Тп огёег то сошоше the тпегпюпупаппс advantage of the Hquid рпаве геасцоп with the

тоге [ауошаЫе шавв папетег of the SLP catalysts а сагосп шепюгапе catalytic геастог пав

Ьееп ргоровеё. Тп the геасюг configuration ргоровео for the Ьуёгапоп ргосевв, а рогоцв

тпепюгвпе варрепа the 1iquid рваве рпоярпогю acid сатагует, thus вппциапеошпу acting ае а

catalytic medium апё а рпаве верагатог. РауоигаЫе согкйпопв [ог геаспоп апо гпавв папабег

аге therefore сгеагес.
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It was suggested in ап еапу ратеш" оп the direct hydration ргосеве that сагосп is а

8uitabIe 8tabIe вцрроп for phosphoric асЫ. Ршшеппоге, it8 рогоцв вццсшге сап вегуе a51 а

гевегуоп for the геасцоп ргосцст. Indeed, the flexibility of сагосп тпешогапе technology

allows the design of а тпепшгапеwith а рогоцв впцсшге that is required for the рагцсшаг

спеппса! ргосевв. Thus, in the саве of the ргорутепе hydration ргосезв two different турев of

сапюп вцрроп could Ье 51uggested. ТЬе first possibility is а сагвоп-сагэоп сотпровне with а

tmck шасгорогоцв впрроп and а thin шеворогоцв [ауег in which the геаспоп такея place. In

tms саве the liquid-phase гевыапсе is minimum while the ga51-phase геызтапсе is сотпргех ав

it involves diffu51ion and асаогрпоп-певогрпоп in the рогоцв сагосп вцрроп. ТЬе весопс

po5151ibility is а сагосп сотпровпе with а ппсгорогоцв [ауег for which liquid-phase геызтапсе

Ьесошев пюге dominant ая it i51 the liquid рпаве which is сошашео in the гпасгорогоцв

вцрроп.

Ad51orption of the геаспоп сотпропешв ш the сагосп щепюгапев and тпепюгапе

ргерагапоп and спагастепвапоп wШ Ье соуегеё in this ргевептапоп. ТЬе effects of ga51-phase

and liquid-phase геывгапсе coupled with вшвшапеоца геаспоп аге considered in conjunction

with сагосп запасе chemistry and mетЬгапе техшге. This provides а background for the

орпппвацоп and design ofа catalytic mетЬгапе геастог and evaluation of the ргосезв model.

! R.Datta, R.G.Rinker, Supported liquid-phase cataIysis. Т. А шеогепса! тodеl for папероп anд геаспоп,

J.Catalysis, 95 (1985) 181-192.

2 Напсоск, Е.а., "Ргорутепе anд its industrial derivatives", Emest Вепп Ltd., Ьопёоп & Tonbridge, 1973.

3 M.A.,дa.mm, Состояние производства вепредельных газообразных углеводородов и синтез

эталового спирта прямой гидратацией этилена, Химическая наука и промышленностъ, 1 (1956) 259-272.

(М.Dalin, ш «Спепвса! Science anд Industry» 1(1956) 259-272.)

4 W.Neier, Direct hydration of ргорутепе ю isopropyl alcohol, Ion Exchange Теспв., 1984, 360-366.

5 J.RКaiser е! al., Direct hydration of ргорутепе оеег ion-exchange resins, I&EC Ргod. Res. Dev., 1:4

(1962) 296-302.

6 US Patent 3,232,997 W.Ester, Process for the production of alcohols Ьу catalytic hydration of olefins, Feb.

1,1966.
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КОЛЬЦЕВОЙ ЯДЕРНО-БЕЗОПАСНЫЙ КАТАЛИТИЧЕСКИЙ РЕАКТОР

ДЛЯ ОБЕЗВРЕЖИВАНИЯ СМЕШАННЫХ ОРГАНИЧЕСКИХ ОТХОДОВ,

СОДЕРЖАЩИХ РАДИОНУКЛИДЫ

З.Р. Исмагилов, М.А. Керженцев, В.Н; Коротких

Б.И. Лунюшкин", Ю.В. Островский"

Институт катализа СОРАн, Новосибирск, Россия

*нгпии внипиэт, Новосибирск, Россия

к настоящему времени на планете накоплено огромное количество

опасных радиоактивных отходов. Наиболее опасны так называемые

смешанные отходы, содержащие органические вещества: масла,

экстрагенты, растворители, загрязненные радионуклидами урана, плутония

и продуктов деления. Особая опасность смешанных отходов обусловлена

сочетанием пожароопасности, взрывоопасности и радиоактивности.

Количество таких отходов в США достигает 200000 т, а в России, в

частности на Сибирских предприятиях ядерного цикла в Томске-?,

Краснояроке-Зб, Красноярске-чб и Ангарске тысячи тонн. В

Новосибирске на АООТ «Новосибирский завод химконценгратовя (АООТ

НЗХК) при получении ядерного топлива для электростанций (ТВЭЛов)

каждый год образуется несколько сотен тонн смешанных отходов, большая

часть которых накапливается. Часть отходов ранее подвергалась открытому

сжиганию или направлялась в хвостохранипище. Очевидно, что такие

методы утилизации отходов опасны и приводят к загрязнению окружающей

среды радионуклидами.

На основе имеющегося опыта сжигания топлив в каталитических

генераторах тепла нами разработан экологически безопасный процесс

переработки смешанных органических отходов, основанный на полном

окислении органической составляющей отходов в псевдоожиженном слое

катализатора и переводе радионуклидов в компактную твердую фазу для

последующей переработки или захоронения. Процесс исследован на двух

пилотных установках производительностью по отходам 1 кг/час как на

модельных отходах, так и на реальных отходах АООТ НЗХК, содержащих

радионуклиды. Показано, что разработанный процесс в сочетании с

оригинальной комrшексной системой газоочистки позволяет снизить

выбросы радиоактивной пыли и токсичных газообразных примесей ниже

санитарных норм по каждому компоненту.

На основании проведенных исследований разработана проектная

документация на изготовление промышленной установки обезвреживания
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смешанных органических радиоактивных отходов, содержащих природный

уран, мощностью 50 т/год. Изготовление и монтаж установки производится

на АООТ НЗХК.

В настоящее время нами разрабатывается процесс обезвреживания

отходов, содержащих обогащенный уран (обогащение по U235 до 90%) и

плyrоний-249 - радионуклиды, способные к делению. В этом случае, чтобы

избежать развитие самоподдерживающейся цепной реакции при вероятном

накоплении радионуклидов в узлах установки, на геометрические размеры и

форму оборудования для переработки отходов накладываются ограничения

ядерной безопасности. В частности, диаметр каталитического реактора

единичной мощности не должен превышать определенной величины (около

120 мм). При наращивании мощности установки требуется использование

большого числа таких реакторов, либо создание реактора в ядерно­

безопасном исполнении с кольцевым сечением определенной ширины.

Нами разработана конструкция такого реактора. Реактор выполнен в виде

двух коаксиально расположенных полых ЦИЛИНдров с рабочим кольцевым

пространством между их стенками, причем ширина рабочего кольцевого

пространства не превышает определенной величины, определяемой

требованиями ядерной безопасности. Кроме того, для уменьшения

опасности возникновения самоподдерживающейся цепной реакции во

внутренний ЦИЛИНдр может помещаться вставка из нейтрон-поглощающего

материала, например, карбида бора. Это позволяет увеличить ширину

реакционного пространства и тем самым уменьшить габариты (внешний

диаметр) реактора.

для эффективного отвода тепла из слоя катализатора в верхнюю часть

псевдоожиженного слоя катализатора помещен трубчатый теплообменник, в

который подают воду. Избыточное тепло отводится за счет нагрева или

испарения воды. Перед теплообменником установлена неизотермическая

насадка, ограничивающая свободную циркуляцию катализатора и

разделяющая аппарат по высоте на две зоны: нижнюю с температурой

600-750
0С,

обеспечивающую полное сжигание органики, и верхнюю зону, в

которой расположен теплообменник, температура которой определяется

условиями теплоотвода и может быть снижена до 250-4000С. Снижение

температуры обеспечивает уменьшение линейной скорости газов в верхней

части слоя и следовательно уменьшает унос катализатора с дымовыми

газами. Модельная установка с кольцевым каталитическим реактором

прошла успешные испытания в Институте катализа СО РАН при сжигании

дизельного топлива.
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Рис. 1. Продольное сечение реактора каталитического обезвреживания

органических отходов, радионуклиды.

1 - наружная стенка, стенка, 3 - форсунки, 4 - термопары,

5- неизотермическая насадка, 6 патрубок выгрузки катализатора,

7 - теплообменник, 8- теплоизоляция, 9 - патрубок загрузки катализатора,

1О - кольцевой коллектор подачи воздуха, 11 - патрубки вывода дымовых

газов, 12 - газораспределительная решетка, 13 - сильфон , 14 - дифузор,

15-24 - фланцевые соединения, 25 - вставка из нейтронпоглощающего

материала
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МОДЕЛИРОВАНИЕ ДВУХСТУПЕНЧАТОГО ОКИСЛЕНИЯ

АММИАКА С ИСПОЛЬЗОВАНИЕМ НЕПЛАТИНОВОГО

КАТАЛИЗАТОРА СОТОВОЙ СТРУКТУРЫ

И.АЗолотарскиЙ, В.А.Кузьмин, Е.с.Борисова, Л.Н.Боброва, Н;А.Чумакова,

Е.А.БруштеЙнl), Т.В.Телятникова1) , А.С.Носков

Институт катализа им. г.К.Борескова, г.Новосибирск

1) ОАО "ГНАЛ", г.Москва, Россия

В последнее время на ряде агрегатов производотва слабой азотной

кислоты при окислении аммиака применяется разработанный в Институте

катализа неплатиновый катализатор сотовой структуры ИК-42-1.

Использование катализатора ИК-42-1 в качестве второй ступени окисления

аммиака позволяет уменьшить количество используемых платиноидных

сеток и безвозвратные потери платиноидов, значительно увеличить время

работы сеток без снижения конверсии /1;'

Настоящая работа посвящена моделированию процесса

двухступенчатого окисления аммиака с использованием неплатинового

блочного катализатора сотовой структуры. На основе литературныхданных

разработана математическая модель процесса окисления аммиака на

платиноидныхсетках и сотовом катализаторе с учетом потерь платиноидовв

течение пробега сеток. В модели учитывается протекание следующих

реакций при окислении аммиака:

NНз + 1.2502 = NO + 1.5H20 (1)

нн, + 02-:-:D.5NO + 1.5Н2О (2)
<,

NНз + 1.5NO = \1.25N2 + 1.5H20 (3)

pt + 02 = Pt02 (4)

Реакции (1) и (2) протекают гетерогенно, их суммарная скорость

определяется лимитирующей стадией массообмена между газовым потоком и

поверхностью сеток или сотового катализатора. Реакция (3) протекает

гомогенно, для ее описания используется кинетика, полученная в работе /2/.

В промышленных условиях скорость реакции (4) существенно выше

скорости диффузии паров Pt02 и лимитируется массеобменом /3;' Модель
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учитывает изменение геометрических характеристик платиноидных сеток по

мере уноса платины. При этом предполагается, что механический унос

платины пропорционален ее химическому уносу.

Проведен параметрический анализ модели двухступенчатого окисления

аммиака с использованием неплатинового катализатора сотовой структуры

для условий агрегата УКЛ-7 мощностью 120 тысяч тонн НNОз в год Анализ

результатов расчетов показал существенное влияние реакции (3) во второй

ступени окисления.

Показано, что существенным фактором работы агрегата является

неравномерность поля скоростей газового потока, обусловленная

конструкцией реактора. При этом неравномерность газового потока

усиливается в течение пробега сеток, так как повышенная скорость газа на

локальных участках инициирует повышенный унос платины, снижение

гидравлического сопротивления сеток и, следовательно, еще большую

скорость газового потока. Показано, что использование сотового

катализатора наряду с предотвращением проскока аммиака способствует

выравниванию поля скоростей газового потока вследствие присущего

сотовой структуре постоянства гидравлического сопротивления во времени и

пространстве.

Сопоставление результатов расчета по разработанной модели с

промышленными данными при использовании одно- и двухступенчатой

схемы окисления аммиака показали удовлетворительное согласие во времени

работы пакета сеток с учетом неоднородностей поля скоростей газового

потока в реакторе.
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нвпгвгывный ПРОЦЕСС подгчвнвя ФИЛАМЕНТАРНОГО УГЛЕРОДА

В ПСЕВДООЖИЖЕННОМ СЛОЕ

Г.Г. Кувшинов, Ю.Н. Могильных, д.г. Кувшинов

Boreskov Тпзйпие о/Catalysis, Siberian Впапсп о/Russian Academy о/Sciences,

Prosp. Ak. Еаупепйеуа 5, Novosibirsk, 630090, Russia

в настоящее время процесс образования каталитического филаменгарного

углерода (КФУ) при разложении углеводородов рассматривается как нетрадиционный

способ получения новых углеродных материалов. Необходимость промышленного

проиэводства этого материала обуславливается его свойствами как катализатора,

носителя катализатора, адсорбента, материаладля электродов.

В работах 11-31 было показано, что гранулированный КФУ можно получать в

реакторе идеального перемешивания с виброожиженным слоем высокопроцентного

никелевого катализатора. При этом выяснилось, что процесс образования КФУ идет в

условиях дезактивации катализатора, причем исходные частицы катализатора

трансформируются в гранулы КФУ, превосходящие их по объему в сотни раз. В 141

представлены данные по осуществлению этого процесса в пилогном аппарате, в

условиях виброожиженного и псевдоожиженного слоя. Было показано, что результаты

проведения процесса на пилотных реакторах в значительной степени отличаются от

результатов, полученных на лабораторных реакторах идеального перемешивания, что

ставит вопрос об учете не идеальности перемешивания газа при расчете

крупномасштабных реакторов.

для математического моделирования процесса образования КФУ на никелевом

катализаторе в реакторе с псевдоожиженным слоем приняты следующие допущения:

1) реакция описывается уравнением: сн. ~ С + 2Hz;

2) образование КФУ происходит в соответствии с кинетическим уравнением,

учитывающем дезактивацию катализатора;

3) реактор работает в стационарном изотермическом режиме с постоянной

загрузкой катализатора и выгрузкой КФУ;

4) зависимость концентраций газообразных компонентов реакции от высоты

псевдоожиженного слоя описывается с помощью двухфазной модели

псевдоожиженного слоя:

а) идеальное вытеснение газа в плотной и пузырьковой фазах слоя;
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б) твердые частицы псевдоожиженного слоя идеально перемешаны по

высоте его плотной фазы;

в) расход газа в плотной фазе постоянен и равен расходу, необходимому для:

начала псевдоожижения твердых частиц, причем весь избыток газа,

возникающий в плотной фазе в результате химического превращения,

мгновенно перемешается в пузырьковую фазу;

г) масштабы аппарата настолько велики, что можно пренебречь изменением

размеров пузырей по высоте псевдоожиженного слоя, считая, что эти размеры

достигают максимальных величин сразу же после образования пузырей у

газораспределительной решетки;

д) скорость подъема пузырей псевдоожиженного слоя рассчитывалась с

помощью зависимости, учитывающей их гидродинамическое взаимодействие.

Путем введения функции распределения частиц по содержанию в них кфу

оказалось возможным записать уравнение КФУ для: указанных выше условий:

d(rf)/dC = (Gofo- Gf)N (1)

где f, fo - функции распределения частиц по содержанию в них КФУ внутри и на

входе реактора соответственно, KfкaJKf; V - объем реактора, м'; G, Go - выход кфу и

расход катализатора, соответственно, мЗ/с; С - удельное содержание кфу, KГ/KГIGIТ; г ­

скорость образования кфу, кr/(KГ!GITC)'

Дополняя (1) уравнениями баланса метана для плотной и пузырьковой фаз

псевдоожиженного слоя и зависимостями для расчета скорости подъема пузырей в

псевдоожиженном слое, доли пузырей в псевдоожиженном слое, расхода газа в

зависимости от степени превращения метана, скорости превращения метана, а так же

необходимыми граничными условиями, удалось описать процесс образования кфу,

который соответствует указанным выше допущениям.

В результате реализации предложенной математической модели был

осуществлен анализ непрерывного процесса получения кфу в псевдоожиженном слое

в условиях, когда в реактор постоянно подается свежий катализатор. Показано, что на

основе анализа результатов расчета можно осуществлять выбор оптимальных

параметров реактора и режимов его работы с точки зрения максимальной степени

превращения метана и максимального удельного количества образующегося КФУ.

Кроме того, с помощью модели удалось определять области режимных параметров,
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опасных с точки зрения образования застойных зон в реакторе и уноса катализатора из

него.
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ОЧИСТКА ПРОМЫШЛЕННЫХ СТОЧНЫХ ВОД ПУТЕМ

КАТАЛИТИЧЕСКОГО ЖИДКОФАЗНОГО ОКИСЛЕНИЯ

Добрынкин Н.М.'! Батыгина М.В., Носков А.С.

Институт катализа им. Г.К.Борескова, Новосибирск -90,630090, Россия

Факс: + 7 (3832) 341878 Электронная почта: noskov@catalysis.nsk.su

в связи с возросшим за последние годы интересом к проблемам

охраны окружающей среды, актуальной задачей является разработка

экономичного и экологически безопасного способа очистки сточных вод

различных производств. Одним из наиболее эффективных методов очистки

сточных вод от растворенных в них органических соединений является

процесс так называемого "мокрого" окисления кислородом, проводимый при

Т=473-598 К и Р=50-150 бар. Данный метод успешно применяется при

очистке сточных вод с содержанием органических примесей 10-100 г/л. В

.этом интервале концентраций применение методов, основанных либо на

сжигании, .либо на применении сильных окислителей, таких как озон или

хлор, является неэкономичным, Использование биологических методов не

позволяет осуществлять глубокую очистку высококонцентрированных

органических примесей, кроме того, данный метод не применим для

удаления токсичных соединений. Проведение "мокрого" окисления

органических веществ кислородом с использованием катализаторов

позволяет не только существенно снизить давление и температуру

проведения реакции, но также осуществлять нереализуемые в отсутствии

катализатора процессы, Так, применение каталитического "мокрого"

окисления для утилизации кислород и азотсодержащих стоков открывает

возможности для полного окисления О-содержащих органических

соединений в СО2 и воду, И N-содержащих органических веществ в Nl, СО2 И

воду, исключив при этом образование токсичных оксидов азота,

образующихся при обычном сжигании сточных вод, или аммиака,
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являющегося основным продуктом "мокрого" окисления в отсутствии

катализатора.

Данная работа посвящена созданию высокоэффективных

катализаторов "мокрого" окисления 0- и N-содержащих органических

веществ кислородом, а также определению оптимальных условий

проведения процесса очистки промышленных стоков с использованием

разрабатываемыхкатализаторов.

Эксперименты проводились в статической установке полного

перемешивания с реактором высокого давления с использованием

нанесенныхна y-А12Оз , a-А12Оз и уголь, катализаторовна основеRu, Pt, Pd и

оксидов переходных металлов.

В качестве О-содержащих органических веществ нами использовалась

смесь легкокипящих (C1-C5) спиртов и альдегидов, так называемая

"лютерная'' вода, основными компонентами которой являлись изо-амиловый

спирт (0.009 об.%) и этанол (0.005 об.%).

В качестве N-содержащих органических соединений использовались

растворы карбамида, ацетонитрила и диметилформамида.

В результате проведенных экспериментов установлено, что

наибольшей активностью в реакции "мокрого" окисления 0- и N­

содержащих органических соединений обладают нанесенные на углеродные

носители катализаторы на основе Ru. Так, изменение содержания общего

органического углерода (д.тОС) в ходе реакции окисления "лютерной" воды

с использованием Ru/C катализатора составляет 97.5% при Т-473 К и

tреакции=1 ч. Кроме того, использование Ru/C и Ru/C/А12Оз в качестве

катализаторов позволяет проводить практически полное окисление N­

содержащих органических соединений до СОЪ N2 И Н2О (Таблица).
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Каталитическое окисление N- содержащих органических

соединений кислородом.

Кат-р Т,К tреакщш, '1 Конверсия, Выход СО2, Выход

О/О % от теор, N2, %·от

теор,

CO(NH2)2 Ru/C 473 2 100 100 71

гсн.ьсокн, Ru/С/Аl20з 493 1 100 61 100

сн.сн RulC 493 1 100 100 75

С целью определения оптимальных условий проведения процесса

установлены зависимости образования конечных и промежуточных

продуктов окисления ацетонитрила, диметилформамида и низкокипящих

(Cj-CS) спиртов и альдегидов, растворенных в воде, от температуры,

давления и времени проведения реакции с использованием Ru/C и

Ru/C/А12Оз в качестве катализаторов.

Заключение. В результате проведенных исследований созданы устойчивые в

воде твердые катализаторы, позволяющие эффективно осуществлять

утилизацию промышленных стоков методом "мокрого" окисления в

сравнительно мягких условиях: Т= 493-513 К, Р02= 10 бар, без образования

токсичных веществ. Полученные результаты могут быть использованы для

очистки сточных вод азотной, химической и спиртовой промышленности.
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МАТЕМА1'ИЧЕСКОЕ МОДЕЛИРОВАНИЕ гАЗОЖИДКОСТНОГО пюцвссх

В нвпевгывном РЕАКТОРЕ ЭЖЕКТОРНОГО ТИПА

Стефогло Е.Ф., Жукова о.п,.,Романов Ю.В., Альбрехт с.Н.·, Нагирняк

СО РАНИнститут Угля, г. Кемерово, 650025, Россия.
*КАООТ "Азот", Кемерово, 650099, Россия

Одним из способов интенсифицировать газежидкостные процессы является

поддержание высокой концентрации газа в жидкости (суспензии катализатора) во

время реакции. Это ведет к увеличению производительности реактора и срока работы

катализатора. Одним из перспективных аппаратов для газожидкостных процессов

является реактор эжекторного типа (loop-ventury геасюг - LVR). Было разработано

математическое моделирование для расчета процессов, протекающих в L VR. Нами

представлена новая модель, позволяющая рассчитывать концентрацию растворенного

газа и жидких компонентов в жидкости во время реакции.

Обычно эжектор работает как насытитель для реакционной массы перед реакцией в

главном нижнем аппарате. Обычно исходный реагент превращается в главном

аппарате. В таком случае возможно прокачиватъ жидкость непрерывно через реактор с

объемной скоростью, равной величине скорости циркуляции внутри контура. В этом

случае периодический LVR начинает действовать как непрерывный реактор.

Математическаямодель-является более сложной, чем предыдущие модели , которые

были опубликованы' ранее [1]. Новая модель была. проанализирована для

промышленного процесса нитрозирования дифенипамина (ДФА) в растворе

трихлорэтилена. Эксперименты были проведены в пилогном реакторе, объёмом 18 л.

Отдельно была измерена концентрация растворенного N2Оз в растворителе, кроме

того, изучение кинетики позволяет адекватно описать экспериментально полученные

данные по предложенной модели. Было найдено, что чем выше скорость циркуляции

во внутреннем контуре жидкости и чем выше давление, тем более эффективным

является использование LVR.
С учетом стехиометрии реакции, было рассчитано количество молей N2Оз,

израсходованных на реакцию нитрозирования, и определена концентрация

растворённых нитрозных окислов в жидкости. Полученная величина составляет

0,54; 1,05 и 1,9 кмоль/м' для 10,20 и зо
ос

соответственно.КонстантаГенри составила:

Не = 2.4·10
gexp(-33070IRT),

Па-м'жмоль. Во время кинетических экспериментов в

периодическом реакторе было обнаружено, что скорость нитрозирования ДФА не

зависела от ее концентрации и была первого порядка по газовому компоненту

г = k·CGL. Константа реакции: k=296.5.105exp(-EIRT),
Е=41500 кДж/кмоль. (г, k и CGL

представлены на Рис. 1.) Характеристики LVR: VE = 2.30·10·5 M
3, LE = 0.281 м

з . 'VR= 0.018 м , dnozzle = 2.6 мм.

Эксперименты проводились при значениях параметров: QLc = (0.55+9.72}10-4 м3/с,

QG = (1.83+4.17)-10-4 мЗ/с, QLo=(l.67+3.33}10-6 м3/с, uj=(10.46+18.3) м/с, ug=(8.45+18.3)

м/с, (kLa)E ~ 2 с'
!

И (kLa)R ~ 0.01 c·l . (Е-эжектор, R-основной реактор, QLc­
циркуляционный расход, QG-расход по газовому компоненту, QLo-расход по жидкому

компоненту, н-линейная скорость)

На РИС.2. показаны данные экспериментов в пилогном реакторе объемом 0,010 м3 .

Отношение QGJQLc ~ 3+5 не равно оптимальному, равному 1 и значение kLa было

меньше обычно существующего в системе LVR (5...10 сек"). Тем не менее, расчеты по

модели отражают реальное изменение концентрации газа и жидкости в LVR контуре.
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Затем после завершения опыта В. реакторе узел функционирует как

непрерывный с заданной превращения .
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Рис.Г. Зависимость скорости реакции нитрозирования дифениламина, константы

реакции и N2Оз в трихлорэтилене от температуры.
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рассчитанные с помощью математической модели данные

нитрозирования дифениламина нигрозными газами.

1 - изменение концентрации жидкого компонента (эжектор-основной реактор).

П - изменение концентрации газового компонента (эжектор-основной реактор).

1 - ДФА; 2 - NДФА; 3 - N2Оз .

~=2.5·lо-б м
3
/с; QLc=5.55·1 10-4мЗiс ; (kLa)E=2 c·l

; (kLa)R=O.Ol с· 1 .
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Математическое моделирование комбинированноro реактора

получения формальдегида на железомолибденовом катализаторе

В.Н. Бибин, Н.А. Чумакова, И.А. Золотарский, В.И. Дробышевич!',

А.С. Смирнов-'

Институг катализа им. Г.К. Борескова СО РАН, г. Новосибирск,

l)Инститyr вычислительной математики и математической геофизики

СО РАН, г. Новосибирск,

2)ОАО «Сибхимпроект», г. Новосибирск

Ряд промышленных трубчатых реакторов окисления метанола в

формальдегид с использованием железомолибденового катализатора были

модернизированы в комбинированные реакторы с адиабатическим слоем,

размещаемым внутри трубчатого реактора после трубчатой части [1]. Опыт

их эксплуатации показал высокую параметрическую чувствительность

адиабатического слоя.

В данной работе на основе более детализированных математических

моделей неподвижного слоя катализатора проведено. моделирование

различных вариантов аппаратурного оформления двухступенчатой схемы

окисления метанола в формальдегид на железомолибденовом катализаторе с

использованием трубчатого реактора на первой ступени и адиабатического

слоя на второй. На основании проведеиных расчетов выполнено

сопоставление цоказагелей работы различных вариантов и разработаны

предложения по повышению надежности промышленного процесса,

Математическое описание процесса в трубке с катализатором

учитывает тепло- и массоперенос по радиусу и изменение температуры

теплоносителя вдоль слоя катализатора в режимах противотока и прямотока.

Процесс в адиабатическом слое катализатора описывался моделью

идеального вытеснения. Во всех случаях учитывалось изменение давления

вдоль слоя катализатора и' объема реакционной смеси в ходе реакции,

использовалась модель наблюдаемых скоростей реакций для зерен

промышленного катализатора [2-3] с учетом дезактивации катализатора в

процессе эксплуатации.

для проведения численного анализа математической модели

проведсна модификация диалогового.пакета программ для моделирования
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комбинированный реактор

Проведенный численный анализ

теплоносителя приводит к увеличению

процессов и аппаратов с неподвижным слоем катализатора «REACTOR» [4],

разработанного в ИВМиМГ СО

В качестве

мощностью

модели показал:

* учет изменения

и значительному увеличениютемпературы горячей точки на

параметрической чувствительности процесса;

~ режим противотока теплоносителя в трубчатой части реактора

прямотока с точки зрения параметрическойпредпочтительнее

чувствительности;

1) учет реального профиля давления в реакторе приводит к увеличению

температуры горячей точки на lSoc и повышениютемпературына выходе

из трубки с катализатором.

В работе представлено сопоставление двух основных вариантов

аппаратурногооформленияпромышленногопроцесса:

1. Размещение трубчатой части и адиабатического слоя в одном

реакторе. Температура на входе в адиабатический слой равна температуре

на выходе из трубок.

2. Температура на входе в адиабатический слой катализатора

регулируется с помощью дополнительного теплообменника.

Проведенные расчеты показали, что второй вариант характеризуется

существенно меньшей параметрической чувствительностью, а зн~чит и

большей надежностью, позволяет работать более высоких. входных

концентрациях метанола (увеличить мощность агрегата) либо при более

низких температурах горячей точки (продлить срок службы катализатора).
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на пводуктнвныйнефтянойпласти его мелеливеванне

Институтхимии и технологии

Институтвычислительногомоделирования

Секцияхимическиетехнологии

Красноярск)

РАН (г. Красноярск)

Красноярск)

и

три основных типа методов:

структуры испольэования

что отечественная практика

физико-химических методов обработки

степени производительности

эксплуатируемыхместорожденийв настоящеевремя является ОДНОЙ из приоритетных

проблемРоссии, связанныхс ее технологическойбезопасностью.

Для повышения

тепловые, газовые и физико-химические.Анализ

разных методов ПОВЬШiения

:имеет явный акцент на

заводненныхпластов.

Переход на тепловые методы повышения нефтеотдачи, широко используемые

за рубежом, ставит перед отечественными новые серьезные проблемы,

так как действующиескважиныне под тепловойметод добычи и, в

подавляющем большинстве требований по конструкции

обсадныхколонн, устьевой важным является

вопрос о разработке источника с сферой воздействия,

что позволило бы отказаться от специальноготеплового оборудованияна

поверхности и стволе скважиныивобсадной

колонне труб.

К источникам энергии с локальной зоной ВО:ЗД€;;Й(:ТВИЯ относятся химические

источники,основанныена взаимодействиинекоторыхметаллов с ВОДОЙ.

Основой технологии повышения является использование

реакции металлов натрий.алюминий, магний и

др.) с ВОДОЙ, что позволяетсоздать компактныеи полностью автономныеустройства

для генерации смеси в призабойнойзоне. Ниже

приведенывеличинытеплового и газообразованиядля некоторых

гидрореагирующихметаллов.

Удельное

Название газообразование

металла м3/кг
м3/м3

Литий 860

Натрий 470

Калий 245

Кальций 870

3220

Магний 0,92 1600



Для сравнения, тепловой эффект конденсации водяного пара, широко

используемого в тепловых методах воздействия на пласт, составляет 2 - 2,5 1О ·Д;ж./кг.

Основным достоинством предлагаемого способа является локализация

теплового воздействия непосредственно в реакционной зоне без транспортных

коммуникаций и промежуточных рабочих сред, что позволяет избежать

существенных потерь тепла,СКОРОСТНЫХ напоров и энергии генерируемых колебаний.

При этом возникает возможность создания в реакционной зоне суб- или

суперкритических условий, где резко возрастает растворимость углеводородов в

водных средах.

Результатом такого воздействия являются:

реализация процесса растворения и гидрокрекинга углеводородов в суб- и

суперкритических условиях;

повышение давления в призабойной зоне до 10,0-15,0 Мпа за счет

образующейсяпарогазовой смеси;

интенсивный прогрев вмещающих пород обеспечиваемый, помимо пара,

диффузиейвысокопроницаемоговодорода, образующегосяв ходе реакции;

генерация импульсов давления вертикального столба жидкости в скважине

путем его модуляциивыбросом смеси (гидротаран).

К другим преимуществамметода относятся:

высокая экологичностьи интенсивностьрабочих процессов;

простота эксплуатационного обслуживания и минимальные затраты на

транспортировкутехнологического оборудования;

независимость от внешнихэнергоисточников.

С целью оценки эффективности воздействия на пласт термических зарядов

разработана математическая модель, которая основана на представлении пласта как

дисперсной среды, где протекают процессы фильтрацин, теплопереноса и фнзико­

химические процессы экстракции углеводородов. Основным этапом моделирования

является расчет характерной скорости распространения теплового фронта в объеме

продуктивного пласта. Прогрев пласта сопровождается интенсивным физико­

химическим воздействием на него других факторов, обеспечивающих повышение

нефтеотдачи. Модель позволяет оценить оптимальные значения частоты сброса

зарядов в скважину и мощности единичного заряда для заданной структуры пласта.
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КОМПЬЮТЕРНОЕПРОГНОЗИРОВАНИЕРЕАКТОРНЫХПРОЦЕССОВ

ПРОИЗВОДСТВАБЕНЗИНОВ

А.В. Кравцов, З.Д. Иванчина

ТОМСКИЙ политехническийуниверситет, Россия

Ечпай: TPU@TPu.EDu.Ru. Факс 22-39-95

Нефтеперерабатывающая промышленность в настоящее время испытывает

давление со стороны защитников окружающей среды. Производители должны

правильно и достаточно быстро оценивать текущие и потенциально возможные

варианты производства моторных топлив, чтобы удовлетворить требованиям экологов

и сохранить объем производства. Системный анализ с использованием компьютерных

методов и искусс:гвенного интеллекта позволяет оперативно и правильно определить

оптимальные технологические решения в области производства, которые должны быть

правильными и эффективными. В связи с этим в последние годы интенсивно

внедряются новые информационные технологии, основанные на знаниях и приемах

искусственного интеллекта, что определило качественно иной уровень систем

моделирования, проектирования, прогнозирования и управления технологическими

процессами, а также открылепутъ к созданию компьютерных тренажеров. В итоге

новые -информационные технологии, научной основой которых является сочетание

метода математического моделирования и искусственного интеллекта, превращают

компьютер в основной инструмент для непрограммируюшего пользователя при

решении важных технологических задач.

Предложенный нами подход к разработке интеллектуальных систем

представляет собой последовательную совокупность этапов формирования адекватной

схемы механизма химико-технологического процесса с последующим его

кинетическим описанием, на базе которого формируется нестационарная обобщенная

модель контактных аппаратов и всей химико-технологической системы в целом,

позволяющая не только оперативно оценить оптимальные режимы процессов для

данного сырья, но и прогнозировать активность катализатора в течение

межрегенерационного периода и общего срока службы, решать задачу комплексной

переработки нефтяного сырья на lШЗ и модернизации действующих промышленных

установок.

101



ог-о-а
При этом необходимо учитывать, что преобладающая часть промышяенно

важных процессов переработки углеводородного сырья протекает на катализаторах,

которые под воздействием окружающей среды изменяют свою активность. Физико­

химические закономерности изменения активности катализатора, которые

устанавливаются на первом этапе работы, являются основой для построения

нестационарных моделей промышленных процессов,

Второй этап построения интеллектуальных систем заключается в разработке

кинетической модели гетерогенного процесса и оценке кинетических параметров

углеводородов на различных катализаторах в зависимости от их адсорбционных

свойств. На данном этапе необходимо совместное рассмотрение основного механизма

и реакций дезактивации катализатора, что позволяет рассматривать работу

промышленных агрегатов в динамике.

Третий этап - составление моделей контактного аппарата, проведение

расчетов конкретных промышленных установок, оценка адекватности математических

моделей реальным пропессам с учетом временного фактора.

Четвертый этап расчеты комплексных технологий переработки

углеводородного сырья с оптимизацией не только выходных технологических

параметров, но и технико-экономических показателей хтс.

Пятый этап моделирования сложных технологических процессов

прогнозирование эффективных режимов функционирования. предприятий в течение

длительного периода времени с учетом изменяющегося исходного состава сырья и

активности катализатора.

Таким образом, при прогнозировании производственного процесса, как

системы совокупных явлений, вся информация, полученная на лабораторных и

промышленных установках, постепенно накапливается, обогащается и реализуется в

виде обобщенной математической модели ХТС данного промышленного процесса.

в докладе представлены примеры практического применения интеллектуальных

систем для: анализа и прогнозирования производства экологически чистых моторных

топлив на нпз.
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ОПЫТ МОДЕЛИРОВАНИЯ ПРОЦЕССА РИФОРМИНГА БЕНЗИНОВ.

ТЕРМОСТАТИКА,КИНЕТИКА,ДЕЗАКТИВАЦИЯ, КОНСТРYDРОВАНИЕ

КАТАЛИЗАТОРА

Н.М. Островский, А.С. Белый

Омский филиал Института катализа СОРАД г. Омск

Процесс риформинга - один из наиболее "наукоемких" в современной химии.

Его отличительными чертами являются:

1. - сложный состав сырья и продуктов (30-40 веществ);

2. - многообразие одновременно протекающих реакций (дегидрирование, изомери­

зация, циклизация, крекинг) скорости которых различаются в 10-100 раз;

3. - полифункциональное устройство активных центров катализаторов (ptIAl2Оз,

Pt-RelAl2Оз, Pt-SnIAl2Оз );

4. - исключительное влияние дезактивации на технологический режим процесса.

Неудивнтельно, поэтому, что процесс риформинга чрезвычайно сложен для фи­

зического и математического моделирования и оптимизации.

С другой стороны, многообразие проблем и сложная их взаимосвязь служат

причиной большого числа работ по катализаторам и процессу риформинга, что спо­

собствует непрерывному его развитию. Особый интерес представляют проблемы, ана­

лиз которых способствует решению более общих научных и методических вопросов. В

докладе представлены примеры решения нескольких подобных проблем,

Равновесив агрегированных смесей. Основные реакции риформинга протекают

вблизи равновесия. При агрегировании смеси бензиновых фракций возникает пробле­

ма вычисления констант равновесия агрегированных компонентов (кр') . Ее анализ по­

зволил вывести простое правило вычисления к,' в терминах теории графов через кон­

станты равновесия для исходной смеси (Кр).

Кинетика реакций. для создания кинетической модели реакций риформинга

потребовались исследования кинетики индивидуальных реакций в безградиентных ус­

ловиях, опыты по превращению модельных и реальных смесей в интегральном реакто­

ре, агрегирование компонентов и синтез модели на основе описания пилотных испы­

таний. Только такие комплексные исследования позволили получить модель инвари­

антную к масштабу реактора и пригодную для анализа процесса,
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Роль состояния нлатины. Принципиальное значение для понимания природы

катализаторов риформинга имело раскрытие роли ионной платины (PtO") наряду с ме­

таллической (pt) и кислотнымицентрами (Н\ Al3+). Для количественного измерения

PtO" разработан адсорбционный метод, что позволило получить ряд фундаментальных

характеристик ptO". Для определения роли PtO и ptO" в сложном механизме реакций ри­

формнага применен метод математического моделирования. Сочетание кинетических

(импульсных и интегральных) и вычислительных экспериментов позволило опреде-

лить реакции в которых ptO" играет ключевую роль.

Распределение активного компонента: Определено оптимальное распределе­

ние Рт по радиусу зерна носителя (макрораспределение). Установлено, что оно может

влиять на истинную кинетику реакции вследствие изменения поверхностной концен­

трации Рт, В свою очередь зто влияет на адсорбционные свойства и удельную актив­

ность Pt. Предложена новая характеристика нанесенных катализаторов - микрораспре­

деление (по порам разного размера) и разработан метод ее количественного измере­

ния. Методами моделирования определены области влияния этого параметра на актив­

ность, селективность и стабильность катализаторов.

Дезактивация каmллизаторов. В процессе риформинга она сильно усложнена

из-за полифункционального характера катализаторов, одновременного влияния не­

скольких явлений дезактивации, а также саморегенерации катализатора водородом.

Экспериментальные и теоретические исследования позволили установить природу и

создать модели дезактивации каждого типа активных центров.

Одновременно разработан метод вывода уравнений дезактивации, получены

достаточно общие уравнения для линейных и нелинейных механизмов дезактивации, в

том числе вследствие коксообразования.

Испытания катализитров. Пилотные испытания катализаторов для большин­

ства процессов осуществляются в интегральных изотермических реакторах. При оцен­

ке стабильности возникают большие погрешности из-за отсутствия информации о

профилях активности по длине слоя. На основе испытаний катализатров риформинга

разработана методика и система моделей, корректно оценивающих стабильность ката­

лизаторов. Она позволяет рассчитывать параметры дезактивации на основе данных ин­

тегрального реактора, независимо от профиля активности в слое.
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ИНФОРМАЦИОННО= МОДЕЛИРУЮЩАЯ СИСТЕМА

ТЕХНОЛОГИИ ПЕРВИЧНОЙ ПОДГОТОВКИ НЕФТИ

А.В. Кравцов, Н.В. Ушева, О.Е. Мойзес, В.И. Рейзлин, В.И.Чудинов

Томский политехнический университет, Томск, Россия

Для решения задач анализа, оптимизации, повышения

эффективности действующих УПН и разработки САПР наиболее

перспективным направлением является применение методов

математического моделирования процессов первичной

подготовки нефти и создание информационно - моделирующих

систем ( ИМС ). В основу разрабатываемых ИМС должны быть

положены общие принципы построения гибридных экспертных

систем и знания о технологии процессов первичной подготовки

нефти.

Основными модулями разрабатываемой нами ИМС УПН

являются процессы сепарации, каплеобразования, отстаивания и

другие. При этом, математические модели данных пропессов

основаны на их детальных физико химических

закономерностях. Только в этом случае математическое

моделирование является источником новых знаний и

эффективным средством прогнозирования процессов первичной

подготовки нефти.

Нами разработаны математические модели, позволяющие

рассчитывать процессы одно - и многоступенчатой сепарации,

каплеобразования, отстаивания и прогнозировать влияние

технологических параметров ( температуры, давления, состава

сырья, числа ступеней сепарации ) на основные показагели

процессов первичной подготовки нефти.

Математические модели процесса сепарации, отражающие

физико-химические закономерности, строятся на сочетании

теоретически выведенных уравнений и зависимостей,

полученных путем обработки экспериментальных данных. Такое

сочетание неизбежно, так как по своей физико-химической

сущности процесс сепарации является сложным

многокомпонентным процессом.
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Для разработки математических моделей и проверки

моделей на адекватность были использованы экспериментальные

данные, полученные с месторождений АО «Томскнефтъ»

Лугииецкого, Игольско - Талового, Западно - Полуденного.

Кроме того, нами проведсны исследования физико-химических

свойств нефти и состава газа на установке первичной подготовки

нефти Васюганского НГДУ п. Пионерный.

При составлении математических моделей

каплеобразования и отстаивания в основу были положены

уравнения, характеризующие кинетику пропессов массообмена

и коалесценции, а также эмпирические уравнения по расчету

параметров течения жидкости, определению размеров глобул

воды и др.

На разработанной информационно - моделирующей системе

исследовано влияние различных параметров температуры,

давления, числа сепараторов в установке, физико-химических

свойств сырья, обводненности, концентрации химического

реагента на технологические показатели установок первичной

подготовки нефти.

При этом установлено, что температура и давление

являются основными управляющими параметрами процесса

сепарации. Комбинируя режимы проведения процесса на

многосепараторных установках, можно добиться требуемого

качества нефти и газа.

Информационно - моделирующая система имеет модульную

структуру с удобным для пользователя интерфейсом ( система

меню, диалоговый ввод данных с клавиатуры и магнитных

носителей, получение результатов расчетов как в электронной

форме - файлом, так и в печатном виде, вывод графических

изображений на экран ).
Для эффективной обработки экспериментальных данных в

ИМС включены средства работы с базами исходных параметров и

получаемых результатов, позволяющие хранить большой объем

информации, упорядочивать ее, вести поиск, выборку

необходимых данных и пополнять новыми значениями с целью

включения в алгоритмы в качестве исходного набора и

последующего анализа получаемых результатов расчетов.

Таким образом, разработана комплексная информационно­

моделирующая система, предназначенная для расчета

материальных ПОТОКОВ,'оптимизации и прогнозирования работы

УПН и создания САПР.
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КИНЕТИЧЕСКАЯМОДЕЛЬ ПРОЦЕССААРОМАТИЗАЦИИ

УГЛЕВОДОРОДОВ С;:-С4 МОДИФИЦИРОВАННОМ

ПЕНТАСИЛСОДЕРЖАЩЕМКАТАЛИЗАТОРЕ

О.Ю. Белоусова, А.В. Балаев,Б.И. Кутепов, Н.Н. Хуснутдинов, А.Ф. Ахметов

Уфимекий государственный нефтяной техническийуниверситет

Институт нефтехимии и катализаАкадемии наук Республики Башкортостан

450062, Уфа, ул. Комонавтов, 1, УГНТУ

Телефон: 3472431535 Факс: 3472431535 E-mail: 7001 @ink. Ufanet.ru

Одним из вариантов рационального использования газообразных углеводоро­

дов является их переработка в ароматические углеводороды С6-С9 на пентасилсодер­

жащих катализаторах.

В работе проведены исследования кинетических закономерностей ароматизации

углеводородов С2-С4 на пентасилсодержащем катализаторе на основе НЦВМ, модифи-

цированном цинком.

Все экспериментальные результаты по изучению кинетики этого процесса про­

водились В изотермическом режиме на лабораторной установке проточного типа. В

ходе опытов варьировали следующие параметры: температуру, объемную скорость по­

дачи и состав сырья. Проводилисьтакже эксперименты с подачей в реактор водорода и

инертного газа (азота). Для всех видов сырья качественный состав продуктов реакции

одинаков. Анализ полученных продуктов реакции проводился хроматсграфическим

методом и показал, что газообразные продукты содержат водород, метан и углеводо­

роды С2-С4 различных гомологических рядов. В жидких продуктах реакции присутст­

вуют ароматические углеводороды С6-С9 и выше.

из анализа экспериментальных кинетических зависимостей и имеющихся лите­

ратурных сведений выделены следующие химические реакции, протекающие в изучае­

мом процессе: гидрирование - дегидрирование, крекинг, олигомеризация, дегидроцик­

пизация, изомеризация, диспропорционирование и гидрокрекинг ароматических угле­

водородов. На основе выбранных химических реакций разработана кинетическая мо­

дель ароматизации низкомолекулярных углеводородов с2-с4 , включающая 26 основ­

ных стадий превращения. Помимо них, в схему химических превращений включена

стадия образования кокса из непредельных углеводородов.
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Экспериментальные исследования показали, что для получения выхода арома­

тических углеводородов С6-Са порядка 35-40 (%масс.) и выше необходимо проводить

процесс в интервале температур 520-550 ОС. При снижении температуры резко умень­

шается конверсия сырья и образования целевых продуктов, при повышении темпера­

туры - возрастает доля легких алканов C1-C2, ароматических углеводородов С9 и выше

и уменьшается селективность процесса.

Снижение объемной скорости способствует увеличению степени превращения

сырья, образованию ароматяки С6-Са, метана, водорода и уменьшению концентрации

олефинов.

Анализ влияния состава сырья показал, что использование бутана предпочти­

тельнее, чем пропана или этана, так как при этом расширяется диапазон варьирования

значений технологических параметров и достигаются более высокие выходы целевых

продуктов.

Поиск кинетических параметров - предэкспонент и энергий активации - прово­

дился на основе математической модели идеального вытеснения. Система уравнений

математического описания учитывает также, что процесс ароматизации протекает с

изменением реакционного объема (числа молей реакционной смеси). Тогда уравнения

материального баланса имеют вид:

dN/dt =FN = L OjWj, Oj = L Vij

(1)

t = О: х,- Х?, N = 1

где: Х; Х? - концентрации компонентов и их начальное содержание; Wj - скорости

химических реакций; N - относительное изменение числа молей реакционной смеси.т ­

время; п, m - число компонентов и стадий химического превращения.

С помощью математического описания О) решена обратная кинетическая зада­

ча и найдены численные значения кинетических параметров.

Сравнение экспериментальных и расчетных значений концентраций компонен­

тов показывает, что предложенная кинетическая модель адекватно описывает кинети­

ческие закономерности протекания процесса ароматизации низкомолекулярных угле­

водородов С2-С4 на цинксодержащем цеолитном катализаторе.
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Компьютерный анализ химико-технологическойсистемы

производства метанола на основе природного газа

А.В. Кравцов, А.А. Новиков, п.и. Коваль, Д.В. Иволгин

Томский политехнический университет, Томск, Россия

Производство метанола на основе природного газа - это химико­

технологическая схема, состоящая из отделений конверсии природного га­

за и синтеза метанола. Соответственно взаимодействуют в компьютерном

анализе модули «Конверсия» и «Синтез», специально сформированные ав­

торами на базе адекватных детерминированных моделей основных процес­

сов и настроенные по текущим данным реальной эксплуатации агрегатов

M-750.[1,2].
Основная задача анализа и оптимизации технологии производства

метанола в целом формулируется следующим образом: определить техно­

логические параметры работы отделений конверсии и синтеза, соответст­

вующие максимуму выхода метанола на единицу использованного сырья ­
природного газа,

k =GMC •НМ /(Gпг + Grпг )=>тах
де

GMC - выход метанола - сырца, кг/час,

НМ - массовая доля метанола в метаноле - сырце, % масс.

Gш, - природный газ на конверсию, нм' /час,
Gтпг - топливный природный газ, нм"/час.

Решение этой задачи возможно во многих вариантах ее постановки,

определяемых технологами завода. В докладе приведены результаты ком­

пьютерного анализа количественного влияния на параметр k важнейших

факторов: расхода топливного природного газа, общей нагрузки, состава

исходного природного газа.

Проведенные расчеты показывают, что максимальная температура

стенки трубы (по проектным данным и данным реальной эксплуатации)

меньше предельно допустимой, Т.е. существует определенный резерв ее

повышения. Результаты расчета показывают, что увеличение расхода топ­

ливного природного газа до определенного предела (до 1О 000 нм' /ч) при­

водит к более полной переработке исходного сырья - к уменьшению кон­

центрации метана в конвертированном газе и увеличению производитель­

ности печи. Это в свою очередь приводит к улучшению показателей рабо­

ты отделения синтеза: увеличивается выход метанола - сырца, повышается
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массовая доля метанола в метаноле - сырце, уменьшается доля оксидов уг­

лерода в отдуве, и в целом степень переработки природного газа в метанол

(k) увеличивается до максимума с 1.195 до 1.235 кгметанолiм
3
природного газа'

Однако дальнейшее уменьшение концентрации метана в конвертирован­

ном газе (ниже 1%) невыгодно, поскольку

• уменьшается степень переработки природного газа в метанол, для

чего требуются более значительные затраты топливного природного газа,

• резко повышается и выходит за допустимые пределы максималь­

ная температура стенки труб печи конверсии.

Поскольку активность катализатора достаточно велика, то одним из

вариантов увеличения эффективности работы установки является увеличе­

ние общей нагрузки. При увеличении нагрузки по природному газу (Gпг)
свыше 90000 нм

3/час
выход метанола (Омс) увеличивается,а степень пере­

работки природного газа в метанол (k) уменьшается. Значительно увели­

чивается перепад давления в трубах печи конверсии. Увеличение нагрузки

по природному газу с проектных 85 216 нм3/час до 90 000 нм3/час кроме
экономическогоэффекта за счет уменьшения расходных норм по природ­

ному газу (~2.5%) дает общее увеличение производительностиагрегатов с

750 000 до 870.000 т метанола в год.

Результаты компьютерного анализа количественного влияния соста­

ва природного газа на эффективностьработы производства метанола пока­

зывают, что уменьшение содержания метана (концентрации остальных уг­

леводородных компонентов пропорционально увеличены) в полном соот­

ветствии с физико-химическимии термодинамическимиосновами процес­

са конверсии приводит к уменьшению содержания остаточного метана и,

следовательно, к повышению эффективности (выход метанола - сырца,

GMC) в целом. При этом (в допустимых пределах) повышается температура

стенки труб печи конверсии.

На основании приведенного анализа можно рекомендовать углуб­

ленную проработку проекта по направленному изменению состава исход­

ного метан содержащего газа с целью повышения эффективности произ­

водства метанола.

1. Коваль П.И., Новиков А.А., Кравцов А.В. Оптимизация процесса

синтеза метанола в агрегатах большой единичной мощности // Химическая
промышленность.-1995. N~3, с. 139-145.

2. Новиков А.А., Коваль П.И., Кравцов А.В. Оптимизация процесса

конверсииприродного газа в производстве метанола // 13 Международная

конференция по химическим реакторам, г. Новосибирск - 1996. Т 2.С 114­
118.
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НЕФТЕПЕРЕРАБОТКА В РОССИИ В СРАВНЕНИИ С МИРОВЫМИ

ТЕНДЕНЦИЯМИ.

Н.М. Островский, В.К Дупля:кин:

Омский филиал Института катализа СО РАН, г. Омск

Нефтяная и нефтеперерабатывающая промышленности России переживают значи­

тельный спад добычи и переработки нефти. В меньшей степени изменения затрагивают

структурную перестройку. Это касается глубины переработки, ассортимента основной

продукции и, особенно, развития каталитических процессов и катализаторов.

Основнь~и мировь~и тенденциями в развитии нефтепереработки за последние

5-1О лет являются:

1. Рост глубины переработки за счет увеличения доли процессов, перерабатываю­

щих тяжелые фракции.

2. Устойчивое повышение производства экологически чистых моторных топлив и

их компонентов.

3. Увеличение доли нефтехимической продукции в суммарном объеме производи­

мых нефтепродуктов.

4. Снижение удельных затрат энергии на переработку.

в докладе представлен анализ объемов переработки нефти в России за последние

10 лет, выпуска основных видов продукции, спроса и предложения по моторным и ко­

тельным топливам. Даны сопоставления спроса и предложения нефтепродуктов по другим

регионам мира.

Проанализирована структура нефтеперерабатывающих мощностей СНГ, России и

Сибирского региона. Характерно значительное ее отличие от таковой в Европе, Юго­

Восточной Азии и США по ключевым: процессам нефтепереработки: гидроочистке,

риформингу и каталитическому крекингу. Важным показателем является доля вакуумного

газойля, перерабатываемая в каталитических процессах, которая достигает в СНГ лишь

30-35% от потенциально возможной.

Представлен сопоставительный анализ качества моторных топлив, выпускаемых в

России и в мире по таким показателям, как октановое число бензинов, содержание в них

свинца, содержание серы в дизтопливах и др.
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Проанализированы типичные схемы переработки нефти (набор основных процес-

сов, их взаимосвязь и т.п.) на заводах России и других стран. Рассмотрены возможные ва­

рианты совершенствования схем с учетом тенденций переработки вакуумных газойлей и

остатков.

Показано, что наиболее экономичными схемами являются такие которые включают

процессы гидроочистки мазута с последующей его переработкой в каталитическом кре­

кинге или замедленном коксовании.

Проведен анализ структуры бензинового фонда в России и за рубежом. Главное от­

личие российских бензинов заключается в низком удельном весе бензинов крекинга и

алкилирования, а также в практически полном отсутствии бензинов изомеризации легких

фракций. Наибольшую долю вбензиновом фонде России составляют бензины риформин­

га.

Положительной тенденцией является повышение доли неэтилировавных бензинов,

а также расширение вьтуска малосернистых дизельных и реактивных топлив. Для ее за­

крепления необходимо значительное развитие мощностей процессов алкнлирования, изо­

меризации, селектоформинга и производсгва кислород-содержащих добавок к бензинам.

Приведены данные о нынешнем уровне производства в России октаноповышающих доба­

вок - заменителей тетраэтилсвинца.

Представлен краткий анализ состояния дел в области производства и использова­

ния катализаторов для основных процессов нефтепереработки - крекинга, риформинга и

гидроочистки, Отмечено обвальное падение производства отечественных катализаторов,

составляющих основу дальнейшего развития нефтепереработки.
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ПАРАМЕТРИЧЕСКИЙ АНАЛИЗ МАТЕМАТИЧЕСКИХ

МОДЕЛЕЙ РЕАКТОРА ИДЕАЛЬНОГО СМЕШЕНИЯ

В.И. Быков, т.п. Пушкарева

Красноярекий Государственный Технический Университет, Красноярск, Россия

Институт вычислительного моделирования, Красноярск, Россия

Проведен детальный параметрический анализ моделей реакций пА-»В и А+О2-»В,

протекающих в реакторе идеального смешения. В явном виде получены

бифуркационные кривые. Проанализированы фазовые портреты и временные

зависимости.

Рассмотрим следующую схему реакции:

А-»В

Безразмерная математическая модель Вольтера Сальникова [Гсоответствующая (1),

имеет вид:

х' = -х exp(-Vy) + А(Ха -х),

у' =х ехр(-l/у) + ~(Yo -у),

(1)

(2)

где х и у фазовые переменные: O~x~l, l~y<y"", А, ~,Xa, безразмерные параметры.

Стационарныесостояния (ст. с.) системы (2) определяются как решения системы

или

Р (х, у, А, ~ ) = Q (х, у, А, 11) = О

G(y, А, 1-1) =0 (3)

где, кроме у выделено еще два параметра, например, А и ~; Р,Q - правые части системы

(2), G - уравнения стационарности после исключения переменной х.

Используя специфику уравнения (3) (линейность относительно параметов А и ~)

можно получить зависимости ст, с. от параметров А и ц:

AgI (у, ~) = g2 (у, ~) или A(Y,~) = g2 (у, ~)/ gl (у, ~) (4)

Аналогичный результат получен для других параметров. Для построения

бифуркационной кривой кратности ст.с. в плоскости (1-1, А) необходимо решить

систему:

G(y, 1-1, А) = О, D(y, ~,A) = О, (5)

где А определитель матрицы Якоби правых частей системы (2) в ст.с. Подставляя явное

выражение А(у, ~) из (4) во второе уравнение (5), получим уравнение границы области

кратности ст.с, в плоскости параметров (~,A):
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Lд (J.!,л): J.!=J.!д (у ) Л=л(у , J.!д(у ».

Кривая нейтральности ст.с. Lа(I1,Л) позволяет анализировать смену типа

устойчивости ст,с. Она определяется системой:

G (у, 11, л) = О, о(у, 11, л) = О, (6)

где о след матрицы Якоби системы (2). Аналогично описанному выше можно получить

в явном виде уравнение кривой нейтральности La :

11=1lcr (у) л=л(у, Ilcr (у ».
Бифуркационные кривые разбивают плоскость параметров на шесть областей,

различающихся числом и типом устойчивости СТ.с. для каждой из этих областей

построены соответствующие фазовые портреты.

Проанализированы временные зависимости. Исследовано влияние параметров на

амплитуду и период колебаний.

Аналогично проведен параметрический анализ модели типа Ариса-Амудсенагз]

для общей схемы nA~B:

х'= fly)(l-х)(l-ах)П -х,

у'= l3f(y)(1-х)(1-ах)П-(s+1)(у-у*), f(y)=Da ехр(у(1-1/у»). (7)

Рассмотрена также реакция окисления А+О2 ~B. По изложенной схеме проведен

параметрический анализ одной ИЗ базовых моделей теории горения - модели

Зельдовича-Семенова [3]:

х'=(l-х) ехр(у/(l +l3y)-xIDа,

yy'=(l-x) exp(y/(l+l3y»-y/Se, (8)

где Da, Se, 13, у - безразмерные параметры.

Использование явного вида бифуркационных кривых La , Lд, построенных в различных

комбинациях безразмерных параметров, позволяет проводить наиболее полный анализ

бифуркаций ст.с. без трудоемких вычислений.

Литература.
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МECНANISMOF THERМALLY STABLE OXYGEN STATES FORМAТIONON

SILVER

Е.А Iуапоу, AI. Вогошп, S.V. Koshcheev, G.M. Zhidomirov

Boreskov lnstitute о/Catalysis SB RAS, Novosibirsk, Russia

Different аёвогрпоп forms of oxygen оп silver аге discussed. Fоцг main турев of

oxygen forming а! different тетпрегашгев and oxygen ргезвшеа have Ьееп discriminated:

(а - 02) - molecular oxygen (Е = 530.0 еУ, Tdc:g = 380 - 400 К) [1], ( ~ - 02) - атопис oxygen

(Е = 528.4 еУ, Tdeв = 580 - 600 К), (а
!

- 02) - quasi-molecular шеппайу stable oxygen

(Е = 530.5 еУ, Tdes = 800 - 900 К) [2], (О, ) - аюпцс thermalIy stable oxygen (Е=529.0 еУ,

Таь > 900 К) [3]. А kinetic model describing the formation and папвюппапопэ ofthe oxygen

forms and taking нпо ассошп the sшfасе amorphization have Ьееп ргоровес.

ТЬе тпеспашвгп of the formation of adsorbed oxygen forms depending оп тетпрегашге

сап Ье ртевегпес Ьу the following general scheme.

surfa.ce
disorder:i:ng

defects
a.nnealing

Рroт the kinetic ропп ofview, the шеспашвш ofthe oxygen ппегаспоп with the silver

вштасе сап Ье divided into тпгее Ыоскв. Two Ыоскв determine аёвогрпоп-ёевогрпоп and

dissociation of oxygen оп regular and disordered sшfасеs, respectively. ТЬе third Ыоск

determines the transformation of the эцпасе :&оm the regular то the disordered вгате and мсе

уегва, гергевеппвя the ргосевзев of surface апюгршзапоп and annealing of defects. ТЬе

kinetic modeI also incIudes stages of the reversible oxygen diffusion нпо the bulk. However,

tms ргосевв does пот make апу changes in the oxygen adsorption kinetics under equilibrium

сопёшопв.
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ТЬе саве when the аёвогрцоп anд formation of different oxygen forms оп the silver

вцпасе такев ртасе цпёег еquШЬrium conditions at а сопвгаш oxygen ргеввше in the gas рпаве

is considered. АН the unknowns Ьауе Ьееп defined through constants of stages. ТЫ!! is опе of

few савев when а поп-Нпеаг system of equations сап Ье solved in а final form through the

system рагашетегв, i.e. constants of stages. Note that аН сопзташв аге used ав гапов of

сопыаптв of forward anд геуегве геасцоп stages. ТЬе oxygen ргеввцге was уаПед in the

calculations ш а wide range ftom 0.01 то 1000 mЬат.

ТЬе calculated сшсев аге described changes in the сопсешгапопв of oxygen аёвогрцоп

forms depending оп тетпрегашге цпёег the еquШЬrium between the gas рпаве oxygen anд

вштасе oxygen а! oxygen ргеввшев of 1О апд 1000 mЬаг. Опе сап вее that аН fош forms Ьауе

typical тешрегашге intervals of ехвгепсе. In the тегпрегашге range of 300-500 К molecularly

Ьоипд anд аюпцс oxygen is observed оп the regular огдегед вцпасе, whereas а! Т > 700 К

similar forms exist оп the defect surface. In the цпеппешате region at Т = 500-700 К, а quasi­

пкиесшаг thermaHy stable form is formed together with the аюпцс forms оп the silver вцпасе.

Also вп ехрегипеша! effect of the oxygen ргевзше, which consists in the fact that the (а - 02)

-form anд thеrmаПу stable states аге observed only айег oxygen treatments at elevated

ргеввшев, is described quite wеП.

Aclmowiedgement. ТЬе ргевешwork was supported Ьу Russian Foundation for Basic

Вевеагсп (grants 95-03-09676, 96-03-34200 апс 96-15-97571).
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ОПРЕДЕЛЕНИЕ АДСОРБЦИОННЫХ СВОЙСТВ МЕТАНА И

ЭТАНАНАУГЛЕРО,дных МИКРОПОРИСТЫХ АДСОРБЕНТАХ

КаlIJк~nI:ЦI.,Мелыунов М.С., Золотарекий И.А., Покровская с.А,

.. Чуманова Н.А, Фенелонов В.Б., Баронская Н.А

Институт катализа им. г.КБорескова со РАн, г. Новосибирск

J]рn·разраБQтке процесса PSA (ргевацге swing аёвогрцоп) первым этапом

И:С,слеДОВ~flиi1 <~ВJUl:ет(;я подбор адсорбента и определение его адсорбционных

q~()i:i91'~ [11 В.даnnоЙ работе приведсны результаты исследований адсорбционных

характеристик ряда углеродных микропористых адсорбентов по отношению к

модельной системе метан-этан. Выбор системы обусловлен привлекательностью
' ; -. ;: :.

идеи выделения гомологов метана из природного газа методом PSA с целью их

использованияв качествехимическогосырья.

Серии экспериментовпо определениюадсорбционныхсвойств метана и этана

на-углеродных микропористых адсорбентах WS45, TOG, ТL8ЗО фирмы Chemviron

Сагпоп и СКТ-6А (АООТ «:IOv[З», г. Электросталь) были выполнены на импульсной
.'. . о

хроматсграфической установке при низких давлениях и температурах 50 - 120 С.

Импульс газовой смеси с концентрацией метана или этана, варьировавшейся от 1 до

8% об., подавался в поток газа-носителя (гелий), который продувалея через

стеклянную колонку с адсорбентом. Высота слоя адсорбента варьировалась от 10 до

40 см, диаметр колонки - от 0.4 до 1.5 см. На выходе из колонки газовая смесь

анализировалась пламенно-ионизационным детектором.

М~~ематическое моделирование хроматографических пиков на выходе из слоя

адсорбента ..было проведено для оценки адсорбционных характеристик из

экспериментальных данных. для моделирования была использована программа

IМPULS, разработанная для расчета параметров нелинейных изотерм адсорбции и

коэфф~~иентов внутренней диффузии. В качестве начального приближения для

расчетов использованы наблюдаемые константы Генри, соответствующие линейной

изотерме адсорбции. Эти величины были .епредепены из первого момента

хроматсграфического пика [2]. Расчетные кривые по динамике выходных

концентраций хорошо согласуются с экспериментальными хроматеграфическими

пиками.

Анализ зависимости наблюдаемых констант адсорбционного равновесия от

температуры позволил оценить теплоты адсорбции метана Qc~ и этанаQС2~ на

исследованных адсорбентах. Текстурные характеристики были определены по

адсорбции азота (77 К).
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Совокупность полученных данных: текстурные характеристики адсорбентов,

константы адсорбционного равновесия и коэффициенты внутренней диффузии

метана и этана - свидетельствует о том, что разделение смеси метан - этан в

процессе PSA будет протекать в равновесном режиме: адсорбенты обладают

микропористойструктурой,скоростидиффузииметана и этана в пористой структуре

гранул адсорбентовблизки между собой.

При температуре 50
0
с определен коэффициент разделения смеси метан-этан

К, =~нJКc~, где кщ и Кe2~ - константы адсорбционного равновесия метана и

этана, соответственно. Рассчитанные значения приведены в таблице 1. для

исследованных адсорбентов коэффициент разделения при 500с находится в пределах

23 - 42.5.

Таблица 1

Образец Объем пор, см3/г Qc~, кдж/моль QC2~' кдж/моль Кр

WS45 0.51 20.1 32.7 23

тоа 0.39 19.3 31.7 42.5

TL830 0.554 18.9 31.0 28

СКТ-6А 0.99 14.6 32.1 30.6

Данные по объему пор и коэффициент разделения k позволяют сделать оценки

перспективности использования адсорбента при разделении смеси методом PSA. Как

следует из таблицы, самый высокий коэффициент разделения - у микропористого

адсорбента тоа. У отечественного адсорбента СКТ-6А объем микропор больше, но

меньше коэффициент разделения.

Авторы выражают благодарность Альперну В.д. (Chemviron Сагооп) и Куликову н.к

(АООТ «ХМЗ», г. Электросталь) за предоставленные образцы адсорбентов.
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ПРОГРАММА МОДЕЛИРОВАНИЯмвожвстввнносги сгзционагных

СОСТОЯИИЙКЛТАЛИТИЧЕСКИХРЕАКЦИЙ

Кожевников И.Б., Алексеев Б.В.; Кольцов ни.

Чувашский государственный университет, 428015 Чебоксары, Россия

Ранее [1] была разработана программа исследования множественности

стационарных состояний (МСС) для изотермических каталитических реакций в

условиях постоянства. концентраций основных и изменения концентраций

промежуточных веществ. Однако в реальных условиях необходимо учитывать также

изменения температуры и концентраций основных веществ. В связи с этим нами

разработана компьютерная программа, учитывающая изменения температуры, а также

концентраций всех веществ - участников каталитической реакции и позволяющая

автоматизировать поиск МСС для конкретных реакций. Базовая идея критерия

сводится к тому, что необходимым условием МСС является наличие двух различных

стационарных состояний (СС) [2]. Это эквивалентно разрешимости системы линейных

по предэкспонентам констант скоростей стадий уравнений стационарности,

записанных отдельно для каждого из этих сс. Эта задача приводит к системе

линейных неравенств. для того, чтобы необходимому условию МСС придать

критериальную силу, вводится достаточное условие в виде требования

знакопеременносги вектора, компоненты которого связаны с координатами

(температурой, концентрациями основных и промежуточных веществ) двух различных

СС. для автоматизации поиска МСС с помощью этого критерия разработана

программа на языке Мар!е V. Программа позволяет по стадийным схемам реакций

анализировать возможность существования для них МСС. Программа включает три

подпрограммы: генерацию всех систем линейных неравенств, связывающих

стехиометрию реакции с координатами разных СС; решение систем неравенств;

вычисление предэкспонент констант скоростей и энергий активации стадий.

Программа применена для анализа МСС в реакциях окисления монооксида углерода и

водорода на металлах восьмой группы.
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МАТЕМАТИЧЕСКОЕ МОДЕЛИРОВАНИЕ КЛАССИФИКАЦИИ

ъвльжвенных сыпичих МАТЕРИАЛОВ

Критонов д.В., Москвин В.С., Самборекая М.А.

Томский Политехнический Университет, Томск, Россия

Процесс классификации сыпучих материалов является важной

подготовительной стадией в различных отраслях химической и пищевой

промышпенности. Основная роль процесса классификации заключается в быстром и

эффективном разделение материала на классы, качество которых существенно влияет

на •дальнейшее их технологическое применение, Поэтому выбор оптимального

аппаратурно-технологического оформления стадии классификации составляет важную

практическую задачу.

Наиболее эффективным способом разделения сыпучих .материалов является

процесс разделения на просеивающих ситах. Существует множество видов

конструкций сит и аппаратов грохочения сыпучих материалов.

Анализ существующих публикаций показал, что в настоящее время отсутствует

математическое описание процесса грохочения, с помощью которого можно учесть

большинство факторов влияющих на процесс и проанализировать возможные пути

оптимизации процесса, Это затрудняет расчет оптимальных технологических

параметров, проекгирование необходимых конструкций, позволяющих эффективно

использовать площадь сит, уменьшать их износ и т. д.

В работе, на примере процесса грохочения узкого класса на наклонных

вибрационных ситах, предложена математическая модель процесса грохочения,

учитывающая зависимость эффективности процесса от динамического режима работы

сит, основных физико-геометрических свойств материала и технологических

параметров процесса.

При грохочении сыпучего материала на любом аппарате грохочения

наблюдается следующая закономерность кинетики процесса грохочения

эффективность (Е) грохочения в первый момент времени растет согласно:

Е= 1- exp(-k1 '" t)
Параметр k1 учитывает влияние конечных параметров процесса-скорости

просеивания материала через сито (Упр) и толщину слоя материала на сите(h):

k1= Vпр/h

На основании обобщенных результатов исследований скорость просеивания

может быть, определена из уравнения:

Vпр = Утр (1 - (d / п) /\ k2)

Утр - скорость продвижения материала по ситу, d-диамfЛ1J зерна, в-размер отверстия

сита, k2 - коэффициент, определяющий грохотимость материал, рассчитываемый из

уравнения характеристики крупности.

Тогда для периодического процесса:

Е=l- exp(-Vтp(l-(d/n)/\k2) *t/h),

для непрерывногопроцесса производительностиQисх, при плотности материала р и

площадисита S:
Е = 1 - ехр (-Утр (1 - (d / п) /\ k2) *S*р/Qисх)

При разработке кинетики процесса использовались следующие допущения:

а) частица материала имеет шарообразную форму; б) материал равномерно
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распределен по поверхности сита; В) толщина слоя и гранулометрическая

характеристика не меняются со временем; г) скорость просеивания постоянна.

Скорость продвижения материала по ситу задается и определяется

динамическим работы аппарата. Поэтому для различных конструкций

аппаратов, при расчете скорости продвижения материала по ситу необходимо

учитывать динамические факторы, влияющие на неё. На основании

экспериментальных данных для наклонного вибрационного грохота предложено

следующее уравнение расчета скорости:

Vтр=kЗ*Am*Ch*sin(o:),

параметр k3 учитывает влияние трения, влажности материала и для конкретного

материала имеет свое значение.

При задании скорости продвижения материала по ситу учтена вероятность

проскока зерна через отверстие сита. Предложено следующее условие,

ограничивающее чрезмерное задание скорости продвижения материала по ситу,

основанное на условии прохождения одиночного зерна:

Vmax = [п - 1/2*d(l+tg 0:)] g
d*(cos о: + sin о: tg а) .

При задании механического режима работы сита необходимо соблюдать

условие Vтp s Ушах.

Результаты исследования приведены на рисунках.

Е, эфф.,%

50 О 20 60

0:=15

0:=5

80Q,кг/час

10

5

2

о 0.01

-Утр =Vmax.

0.02 Агп.м

Рис.] Влияние производительность

на эффективность.

Рис.2 Влияние амплитуды

на эффективность

Исследование процесса грохочения на наклонном вибрационном грохоте

позволило определить оптимальную скорость продвижения материала по ситу, при

которой достигается максимальная эффективность процесса при заданных

ограничениях.
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ФОРМИРОВАНИЕ СТРУКТУР 8 ЧЕТЫРЕХКОМПОНЕНТНОЙ

МАТЕМАТИЧЕСКОЙ МОДЕЛИ РЕАКЦИИ NO+CO/Pt(100)

Куркина Е.С., Малых А.В.

Московский ГосударственныйУниверситет, факультет Вычислительной

Математикии Кибернетики(ВМК), Москва, 119899, Россия.

Современные экспериментальные исследования с помощью

фотоэмиссионного электронного микроскопа (ФЭЭМ) обнаружили

образование пространствеино-временных структур в реакции

NO+CO на поверхности монокристалла Pt(100) [1]. Для описания

множества явлений самоорганизации была построена

распределенная четырехкомпонентная математическая модель

типа реакция-диффузия.Эта модель основана на пространственно­

неаависимой модели, которая была разработана ранее [2] для

описания изменения динамики системы NO+CO/Pt( 100) со временем

и которая дает хорошее соответствие результатов моделирования

имеющимся экспериментальным данным, измеренным на

макроскопическом уровне [2,3]. 8 основе точечной модели лежит

система четырех обыкновенных дифференциальных уравнений

следующего вида:

dfЭNoIdt ::: V1 - Vз - Vs + Vg ::: ( 1,

decoldt::: V2 - V4 - Vб ::: f2,

deoldt =Vs - Vg - V! - V6 ::: fз, (1)

der/dt ::: Vs - Vg - V8 ::: '4,
Пераманными модели являются плотности покрытия поверхности

адсорбированными частицами NO, СО, О и N. Скорости

элементарных поверхностных процвссов (V1)-(V9) вычисляются по

формулам:

V1 =РМОК1 (9., Vг =РСОК2 (9.,
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где

Vз ::; к, 8Nоlз,

Vs ::; КБ 8No €J.!5,

V7 ::; 2К780
21

7,

Vg ::; к, 8N 8019;

V4 ::; K48eo14,

Vб ::; Кб 80 8ео1в,

Vs =2Кв 8,/18,

РР-А-6

€J.::; 1 - fЭNо - 8ео - 80 - 8N;

к; ::; vaexp{-ЕrI(RТ)),

4

а::; 3,...,9;

р=1

Сомножители Iа характеризуют влияние латеральных взаимодействий на

скорости элементарных актов. Это влияние учитывается с помощью

энергетических параметров 8ар (та - число первых соседей). Латеральные

взаимодействия являются существенной чертой модели и играют решающую

роль для адекватного описания экспериментальных данных.

Для изучения условий образования пространственных структур на

поверхности катализатора в систему (1) были включены диффузионные

члены, которые учитывают влияние занятых мест на скорость диффузии.

Распределенная модель может быть представлена в векторной форме :

(2)

Здесь D ::; diag(D1, •.• ,D4) - постоянная матрица диффузии; 8(8) - матрица

размера 4 х 4, элементы Smn которой задаются следующим образом:

Smn::; дmп8.. + €Jт, (дтп означает символ Кронекера),

Упор делался на описание явления возникновения устойчивых

пространственно-неоднородных структур в однородной среде. Для

возбуждения пространствеиных структур были использованы несднородные

начальные условия. Определены условия существования неустойчивости

Тьюринга для класса четырехкомпонентных систем типа реакция-диффузия.

Выяснено, какими свойствами должны обладать матрицы Якоби и диффузии,
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чтобы устойчивый в точечной системе стационар потерял устойчивость при

наличии диффузии. Показано, что стационарные диссмпатианые структуры

могут возникнуть в рассматриваемой системе в определенных диапазонах

параметров (парциапьные давления, температура). Другим типом устойчивых

пространственно-неоднородных структур, обнаруженных и исследованных в

этой модели, являются локализованные стационарные структуры. Эти

пространсгвенные структуры сосуществуют наряду с устойчивым

пространственно-однородным решением и не ответвляются от него.

Моделирование проводилось посредством численного интегрирования

системы (1 )-(2) для одномерного .и двумерного случаев при различных

внешнихпараметрвх:давлении Рно, давленииРеО И температурыТ.

Линейный анализ устойчивости однородныхстационарныхсостояний в

совокупностис большим количествомчисленныхрасчетоводномернойзадачи

позволил построить фазовые диаграммы в плоскостях внешних параметров

(Рно, т) и (PNO, Рсо), покаэывающие области существования различных типов

структур.

Рассматриваемая модель также допускает существование

пространствеино-временных структур в возбудимых и бистабипьных средах,

таких как бегущие импульсы, автоволны и волны перекпючения Для

возбуждения этих структур необходимо задать начальное возмущение с

амплитудой, превышающей определенный порог.

Показано, что новая реакционно-диффузионная модель реакции

NO+CO/Pt(100) описывает основные особенности экспериментальных

наблюдений. Кроме того, она предсказывает существование новых

интересных явлений, таких как локализованные импульсы ( стационарные,

и хаотические), которые требуют экспериментального

подтверждения.

Литература

1. G. Veser and R. Imblhl, J. Chem. Phys. 100 (11),8483 (1994).
Макеев А , Журнал «Математическое Моделирование» 8 (2), 115 (1996).

3. Курнина С., Макеев АГ., в книге «Обратные задачи естествознания»:

Учебное пособие IПод ред. дл. Костомарова, В.И. Дмитриева. -Москва.:

Факультет ВМК МГУ, 52(1997).

128



РР-А-7

«MIXED-MODE», КВАЗИПЕРИОДИЧЕСКИЕ И ХАОТИЧЕСКИЕ КОЛЕБАНИЯ В

МОДЕЛИ РЕАКЦИИ ОКИСЛЕНИЯ СО НА Рd=ЦЕОЛИТНОМ КАТАЛИЗАТОРЕ

Е.С. Куркина(1), Н.В. Песков", М.М. Слинькс/", Е. д. Толстунове'"
i1JMrY, факультет ВМК, Москва, 119899, Россия.

(2) Институт химической физики, Косыгина - 4, 117334, Россия.

Для описания экспериментально наблюдаемых автоколебаний скорости

реакции окисления СО на Рd-цеолитном катализаторе, описанных в работе [1],

была построена распределенная математическая модель [2]. Модель учиты­

вает реакцию на поверхности кластеров Pd, которые считаются равномерно

распределенными в кристаллитах цеопита, и диффузию СО в порах цеопита

(реакция проводилась в. избытке 02). В ее основе лежит система уравнений

типа реакция-диффузия:

др = Dofjp-aG(Х,р), X=F(X,p), p(Rcnt)=PcQ, (1)
д'

где р ::: p(r,t) - давление СО в цеолите, 00 - коэффициент диффузии СО,

Х ~ X(r,t) - вектор динамических переменных точечной модели реакции,

Рее - внешнее давление СО, функция G учитывает изменение давления СО

вследствие реакции. Система (1) рассматривалась в случае, когда все кри­

сталлиты считапись одинаковыми и имели форму шара, а также для случая од­

нородного плоского слоя цеопига. В первом случае Rcr - радиус кристаллита,

во втором - полутолщина слоя. Точечная модель построена на основе меха­

низма колебаний, учитывающего окисление-восстановление поверхности Pd­

катализатора так, чтобы описать регулярные колебания, которые набпюдапись

в эксперименте.

Дискретный вариант модели (1) представляет собой систему ОДУ, кото­

рая описывает цепочку покапьно связанных осцилляторов. Каждый осцилля­

тор представляет собой колебательный процесс, протекающий в соответст­

вующем шаровом или плоском слое кристаллита. Особенность этой системы

состоит в том, что связь между осцилляторами параметрическая. поскольку

осуществляется посредством диффузии СО в газовой фазе.

В результате численного анализа была построена фазовая диаграмма

системы (1) на плоскости двух основных внешних параметров Рее и О ::: OrlRc/ .

Область колебаний ограничена двумя линиями Рн(О) И PY:I(O) сверхкритической
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бифуркации Андронова-Хопфа. В области колебаний можно выделить четыре

района с различными типами колебании. При больших значениях D (> 107 с'1 )

связь между осцилляторами слабая, и колебания осцилляторов неаевисимы с

очень близкими частотами. При уменьшении D (~105+107 с·
1
) связь усиливается,

собственные частоты колебаний расходятся, колебания глобальной скорости

реакции имеют вид кваэипериодических колебаний с амплитудной модуляцией.

При малых о давление в центре кристаллита (или слоя) уменьшается настоль­

ко, что там прекращаются собственные колебания, и процесс происходит в

режиме вынужденных колебаний, вызванных колебаниями во внешних слоях.

При D близком к нулю колебания прекращаются. Вблизи правой границы Рв(О)

при O~1 05 с·
1
наблюдаются хаотические колебания. При уменьшении давления

РеО при переходе через Рв(D) возбуждаются колебания во внутренних слоях

цеопига, затем постепенно - во внешних. Хаотические колебания объясняются

сложной динамикой реакции во внешних слоях и большой чувствительностью

колебаний в точечной модели к изменению давления вблизи точки

бифуркации Р;

Квазипериодические и хаотические колебания наблюдались в цепочке

состоящей как из большого (N=40), так и из малого числа осцилляторов (N =2).

Резонансные явления были обнаружены только при N < 15, при этом колебания

отдельных осцилляторов имеют вид, типичный для «пнхео-гпоое» колебаний.

Предложенная модель показала, что возникновение сложных и хаотиче­

ских колебаний может быть обусловлено неоднородностью концентрации СО в

кристаллите цеопита. Она качественно описала усложнение колебаний и пере­

ход к хаосу при повышении давления Рсо, наблюдаемые в эксперименте,
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МОДЕЛИРОВАНИЕПРОЦЕССА СЕЛЕКТИВНОГО ОКИСЛЕНИЯ

СЕРОВОДОРОДА В ПСЕВДООЖИЖЕННОМ СЛОКС ОБРАЗОВАНИЕМ

КОНДЕНСИРОВАННОЙ ФАЗЫ

А.г. Кувшинов. Ю.Н Могильных, МЮ. Лебедев

Институт Катализа им. г.К.Борескооа, г.Новосибирск

Рассматривается проточный по частицам каталитический реактор

псевдоожиженного слоя, в котором процесс селективного окисления сероводорода

сопровождается отложением жидкой серы на катализаторе. Активность частицы

катализатора зависит от содержания в ней серы ер (О < ер < ерт). Состояние частиц в

слое характеризуется некогорой функцией их распределения по содержанию серы,

которая зависит от расхода частиц катализатора через реактор и функции

распределения частиц по содержанию серы на входе в реактор. Распределение частиц

по содержанию серы в сечении х реактора можно задать с помощью функции [1]:

d n / п ) 'Р",
(1) p(x,tp) = V\ аХ' fР(ф)1<Р =1

rp о

где п- число частиц в единице объема слоя на высоте х, имеющих содержание серы от

<p-l/2dep до <р +1/2dep , пх=пхСх)- число частиц в единице объема слоя на высоте х,

ер= V/vsnWC
-отношение реального содержания серы в частице катализатора к

максимальновозможному.

для случая изотермическойдвухфазнойсистемы, в предположении,что свойства

псевдоожиженного слоя изменяются лишь в продольном направлении [2], модель

представляется уравнением баланса частиц, уравнением материального баланса т-го

компонента для фазы пузырей и эмульсионной фазы, соотношением для скорости

изменения содержания серы в частице, граничными и начальными условиями. В

качестве наиболее существенных реакций[З,4] приняты следующие:

(3) 1/n8n + 02 ~ 802

1 3 / 2
(4)H2S +-802 oH>-8n +Н2О2 n
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Реакции (2) и (3) протекают со скоростями, подчиняюшимися закону действующих

масс с коэффициентами k1 и k2 соответственно, а обратимая реакция (4) со скоростью,

определяемой соотношением [5]:

(5) wз
k 1/2 k 3/2n

31CeHzsCeS02 - 32Сен2оСеЕ

(1+kc
eHzo

) 2

где kз 1,kЗ2 - коэффициенты прямой и обратной реакций соответственно, се ­

концентрации веществ в эмульсионной фазе.

В предположении, что реактор работает в стационарном режиме,

перемешивание газа и частиц в плотной фазе - идеальное, изменение объема газа в

результате реакции мало, уравнения модели преобразуются к виду:

о

(7) иO(C~) +Р (с i -с i)=O,O<x<LI(l- f),x=o:c i =С i
ас gb е Ь Ь Ьо

L

(8) Jfig(c/ - с/)ш =W
i
L

О

где u- приведенная к полному сечению реактора скорость газа,

концентрации т-го вещества в фазе пузырей и эмульсионной фазе, Wi
- скорость

изменения концентрации г-го вещества, Wj - скорость j-ой реакции, j3g - коэффициент

массообмена, L- высота неподвижного слоя (м), индекс 0- вход в реактор, fo - доля

пузырей в слое.

Считая, что индекс 1 - H2S, 2 - 02, 3 - S2, 4 - S02, можно записать W 1 =-~(х) -

~(x), W 2 =-112 ~(x) - wz (г}, W3=1/n(~(x) -Wz (х) +3/2 ~(x», W4=Wz
(х) -112 ~(x)

Полученная модель позволяет проводить анализ влияния на характеристики

процесс а (конверсия, селективность, выход продукта) таких параметров как расходы

газа и катализатора, коэффициенты массобмена. концентрации реагентов,

коэффициенты скоростей реакций и т.д. Численные решения системы получены с

использованием квазиньютоновского, градиентного метода. Найдены зависимости

селективности процесса от кинетических характеристик. Получены значения

кинетических характеристик, коэффициентов массообмена и величины расходов газа и

катализатора, соответствующие экстремальным значениям селективности процесса.
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При варьировании k1 уменьшение константы скорости приводит к более

медленному выгоранию кислорода и к менее резкому падению селективности. Это

согласуется с теоретическими предположениями, однако полученные графики

показывают, что в обоих случаях происходит монотонное изменение функций и не

удается достичь превышения над равновесным значением выхода продукта, хотя

селективность на начальном этапе выше равновесной, что объясняется относительно

низкими скоростями побочных реакций. При увеличении k2 наблюдается более

интенсивное возрастание конверсии кислорода и сероводорода, но при этом аа счет

связанной с большой константой k1 плохой селективностью, которая на начальном

этапе ниже своего равновесного значения, выход продукта не увеличивается.

Наблюдается, что уменьшение коэффициента массобмена приводит к замедлению

протекаюших процессов, а это в свою очередь ведет к более равновесному характеру

поведения функций. Уменьшение расхода катализатора приводит к резкому

ухудшению конверсии и выхода продукта, что связано с повышением величины

отложения серы на частицах. Качественно получаемые кривые соответствуют

наблюдаемым в экспериментах.

Полученные результаты могут быть использованы при разработке процесса

очистки природного газа на основе прямого селективного окисления при высоких

давлениях, характеризующегося высокой интенсивностью тепловыделения и

отложением серы на катализаторе.
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:КИНЕТИКА РАСТВОРЕНИЯ ДИСПЕРСНОЙ ФАЗЫ

И.В. Мелихов, А.Я. Горбачевекий

Московский Государственный Университет им. Ломоносова, Москва, Россия

Рпопе 70959393449, FAX 70959328846, GоrЬа@таdiо.сhет.тsи.rи

Предложена математическая модель растворения полидисперсного твердого

вещества с распределенной дефектностью кристаллов в кинетическом режиме при

флуктуирующей скорости растворения и зависимости средней скорости от дефектно­

сти кристаллов. В результате вычислительного эксперимента выявлена связь дефект­

ности кристаллов со скоростью их растворения. Кинетика растворения неоднократно

анализировалась в литературе, но применительно к частным условиям растворения.

Среди дефектов основное влияние на растворение оказываютдислокации, поэтому мо­

дель конкретизируетсяприменительнок дислокациям,

В аппарат для растворения вводят раСТВd~ftt~ЛЬ и дисперсное вещество, кри­

сталлы которого различаютсяпо размеруL и по"'~оличеству дислокаций Х. Растворение

является медленным марковским процессом. Состояние суспензии определяется ло­

кальной концентрацией раствора C(t) и распределением <p(L, x,t) кристаллов по свой­

ствам <р (L, Х, t) =д 2N/ дLдX, где N - концентрация кристаллов, у которых размер и

дефектность меньше L и Х. Изменение функции <p(L,x,t) происходит [8] по уравнению

(1)

где .3k =V k <р - grad <р ,- перенос частиц потоком суспензии, DL и Dx - уменьшение раз­

мера кристалла и изменение количества дислокаций за время Llt. Каждый кристалл ог­

ранен, так что GL =2L Gja j , где Gj - скорость растворения j - грани (смещения ее па-
j

раллельно самой себе к центру кристалла), aj =S/1tL2. Скорость GL определяется часто­

тами rok перехода молекул из кристалла в раствор. Молекулы, занимающие положения

на вершинах (k=O), ребрах (k=l), в приповерхностномслое граней (k=2), в местах вы­

хода дислокаций (k=3), на мономолекулярных ступенях (k=4) и на изломах ступеней

(k=5) отличаются частотой rok, в основном, из-за разного числа Пkl ближайших и Пk2

следующих за ближайшими соседями по решетке кристалла. При этом

ro k =ro ~ ехр[- Е, /RT]. Если в качестве реперного положения выбрать ступень и пред-

ставить
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(2)

При условии (2) и при обычных значениях Е ~ .IRT > 1О, E~ .IRT > 2, шоk - Ф04 И Yk-1

кристаллы растворяются послойно. Уход каждой молекулы с ребра кристалла резко

повышает частоту перехода ее соседей по ребру. С ребра уходит вереница молекул и

образуется ступень мономолекулярной высоты, вытянутая вдоль ребра. Ступени обра­

зуются одна за другой и у ребра формируется грань растворения. Вдали от ребра после

того, как первая молекула приповерхностного монослоя перешла в раствор, одна за

другой переходят ее соседи и образуется углубление, которое разрастается тангенци­

ально к поверхности. У изначапьно кубических кристаллов помимо основных граней

(100) О=1) при растворении появляются реберные О=2) и вершинные О=3) грани рас­

творения. Грани (100) у небольших кристаллов (l<афJФ2) растворяются без наложения

углублений друг на друга, так что

(3)

у крупных кристаллов каждое углубление распространяется до соприкосновения с со­

седними углублениями, а на дислокациях могут развиваться ямки травления. В этом

случае имеем

(4)

где G=:f'З (а.q2ф2)1IЗ, f=a.q4ф4, а.т - отношение площади склонов ямок к площади их ос­

нований, t=11/(2а.qзФз.J2). Интерполяционная формула, учитывающая случаи (3) и (4):

(5)

Скорость G2 определяется появлением и движением изломов на мономолекулярных

ступенях, у кристаллов малого размера изломы преимущественно образуются на вер­

шинах (фО»ф4) и уходят от вершин со скоростью а.Ф5q5, так что скорость перемещения

грани A2=.J2 а. фsq5. У крупных кристаллов вдали от вершин, т.е. почти всюду, изломы

образуются с частотой 2ffi4q4. Каждый излом перемешается вдоль ступени со скоростью

fu=сх.Ф5qs до тех пор, пока не сблизится с соседним изломом и не аннигилирует. За вре­

мя 1:1, удовлетворяющее условию fu 't1=(2Ф4q4't1)"1, аннигилируют все изломы, образо-
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вавшиеся в пределах данной мономолекулярной.цепи (их число на единице длины \;Г)'-:

пени равно 2C04Q4'(1/a). В результате скорость смещения бесконечно большой грани

растворения равна B2= .J2 а'(-11 =2a(C04Q4cosQS)lI2. Интерполяционная формула, учиты­

вающая скорости А2 и В2, имеет вид

(6)

Вероятности Qk связаны с концентрацией С раствора, так как грани не только отдают

молекулы раствору, но и принимают их в количестве, зависящем от С. Если зарожде­

ние и разрастание слоя происходит за счет последовательного ухода одиночных моле-

КУЛ,то

(7)

Формулы (1)-(7) характеризуютсреднюю скорость растворения кристаллов Gt =G-LlG,

которая отличается от мгновенной скорости G из- за флуктуаций частот СОк.

Изменение локальной концентрации С раствора определяется балансным уравнением

00 00

Е = l-n/6Jef<pdXdL (8)
о о

для аппарата полного перемешивания, проинтегрировав уравнения (1) и (8) по объему

V суспензии и учтя, что объемный интеграл от дивергенции потока равен интегралу от

потока по поверхности суспензии, получим:

(9)

Уравнения (1)- (10) следует решить при наличии данных о параметрах а,

ro~,E~,Q~,KJ,K2'nl>n2' Однако эти параметры в общем случае не известны, хотя оп­

ределен их порядок Разработаны специальные методы их экспериментально определе­

ния. Данная модель использована для расчета растворения в аппаратах полного пере­

мешивания при меняющейся температуре. Развиты способы изменения гранулометри­

ческого состава дисперсной фазы методом частичного растворения
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КИНЕТИКА ТОПОХИМИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ
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Многие процессы получения дисперсной фазы многостадайны. Ранее рассмот­

рен перекристаллизационный маршрут при образовании дисперсного продукта (1] и

исследована модель изменения маршрута фазового превращения твердой фазы под

влиянием малого количества примеси. При взаимодействии твердой фазы с реагентом,

растворенным в среде, реализуются следующие процессы: твердая фаза растворяется в

среде а реагент адсорбируется на поверхности твердой фазы и диффундирует в ее объ­

ем; среда и твердая фаза пересыщаются по продукту взаимодействия; в объеме среды,

твердой фазы и на ее поверхности зарождаются центры кристаллизации продукта кото­

рые растут вплоть до завершения превращения.

Обычно некоторые из этих процессов протекают значительно быстрее и пре­

вращение идет по одному из маршрутов:

@I если доминирует растворение исходной фазы и кристаллизация продукта в объе­

ме среды (перекристаллизационный маршрут)

Ф кристаллы продукта зарождаются и растут преимущественно на поверхности ис­

ходной твердой фазы (топохимический маршрут)

@I кристаллизация локализована в объеме твердой фазы (твердорфазный маршрут)

Показано, что маршрут превращения можно изменить, вводя в среду малые ко­

личества примеси.

Рассмотрим модель взаимодействия по схеме:

A(so1id)+ B(media) ~ AВ(media) ~ AВ(solid) а (1)
Твердый реагент А, состоящий из кристаллов одного состава и формы, помещен в рас­

твор реагента В. При этом кристаллы А растворяются в растворе В, в результате чего

раствор насыщается по продукту АВ. После достижения насыщения раствора в его объ­

еме .и на поверхности кристаллов А зарождаются кристаллы АВ, которые растут до за­

вершения процесса, В любой момент времени после насыщения раствора в системе

имеются кристаллы двух типов: зародившиеся в объеме среды и зародившиеся на по­

верхности кристаллов А и растущие без потери связи с поверхностью. Кристаллы обо­

их типов имеют одинаковый состав, но различную форму.

Кристаллы А и каждый тип кристалла АВ имеют собственную функцию распре­

деления по размерам

со со со

N j = Jcp;dL, У; = fa,jedL, Vj = fa,jedL,
о о о

(2)

где N i - число кристаллов веществ А (i=l), АВ в объеме раствора (i=2) или АВ на по­

верхности фазы О=3), ср" = iJNj8L, N - число кристаллов размер которых меньше L,

VOl- исходный объем твердого реагента, V j - объем всех кристаллов г-го типа в любой

момент процесса, a,j - фактор формы, CPi - распределение исходных кристаллов реагента

по размеру.

Изменение состава среды определяется из баланса вещества:
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(7)

(8)

PP-A-IO

dC 3 сс dC
2

dC З 1 со

--d1 =Ф+-V falGlL<i'ldL, --d =Ф, --dз =Ф-зI-v fa 1G jUpldL (3)
t v i О t t i=2 v i О

Ф = k lC 1C2 - k2Сз, где Cj - концентрация А в среде 0=1), В 0=2) и АВ 0=3), V - объем

среды, Vi -мольный объем i фазы, kl , k2 - константы скорости прямой и обратной реак­

ций в среде. Функции распределения определяются уравнением Фоккера- Планка

~' ~ -~[G,('Р, -р, ~)] [G,('Р, -Р, ~)1~o ~ г, , (4)

где Gi, Ji- скорости роста (растворения), и зарождения кристаллов, Pi - флуктуационная
длина, СО- исходная концентрация реагента В в среде.

Дляпримеси, сорбированной на поверхности фазы А по изотерме Лэнгмюра имеем

о, +" -(р,. -P")I~~~J~, -l)x, , (5)

где PiO ,p j", - кинетические коэффициенты роста в отсутствии примеси и при насыщении

ею поверхности кристаллов, KAi коэффициент адсорбции, Cim концентрация примеси в

среде, ~ = С, /C j"" C j", - растворимость кристаллов i типа, ю- фактор стесненности рос­

та кристаллов. Зарождение в среде спонтанное и на частицах коллоидной примеси

J j =Yi(~~1 -l)Ll+N jJ j(t) (6)

где Yi и ш, - кинетический коэффициент и порядок спонтанного зарождения, д=О при

~j<1 и д=1 при ~j~l, Njn -число примесных частиц в среде или на поверхности кристал­

лов, fi(t) - интенсивность превращения коллоидных частиц в центры превращения фаз.

Условия сохранения числа атомов имеют вид

V01 ~ ч. ~ ~ ч ( )-- = L..-
1

+ V L..C j , СОV = L..-' + V С 2 +Сз
V J i=l V i j=l,3 i=2 Vj

Соотношения (2)-(7) определяют степень реализации перекристаллизационного и то­

похимическогопроцессов, описываемоезначением маршрутного фактора

q = V2/(V2 + Vз)'
Изучены свойства модели (2)-(8) применительно к частным случаям: ингибирование

перекристаллизации,локального перекристаллизационногопроцесса и промежуточным

смешанным процессам.

Результаты исследования модели проверены на примере превращения дигидрата

сульфата кальция по реакции

2CaS04 2Н2О ~ 2CaS0 4 0.5Н 2О + Н2О

проводимой В условиях, близких к условиям получения экстракционной фосфорной

кислоты [2]. Эксперимент с порошками, приготовленными из сырья с различным коли­

чеством примесей, показал возможность реализации как процесса с ингибированием

перекристаллизации, так и локального перекристаллизационного процесса.

1 I.V.Melikhov, А.Уа. Gorbatchevski, P.N. Vamshchevich. Mechanism of successive forma­
поп of phase dшiпg сrystаШzаtiопш multiphase system // Theoretical foundations of chemi­
са! engineering, 1994, Vo1. 28, No. 6, 1994, рр, 578-581.
2 Becker Р. Phosphates and phosphoric асш. Fertilizer Science апё technology series. V6,
N. У: Dekker, 1989, Р. 156
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.МНОГОРЕАКТОРНАЯ АВТОМАТИЗИРОВАННАЯ ХИМИКО-

ТЕХНОЛОГИЧЕСКАЯ УСТАНОВКА для ИССЛЕДОВАНИЯ АКТИВНОСТИ

КАТАЛИЗАТОРОВ

В.А. Расулов, А.М.Алиев, Р.М. Касимов, Э.М. Мамедов

Институт теоретических проблем химической технологии

Академии Наук Азербайджана, г. Баку

Оптимальность в подборе и проведении ёмких по содержанию исследований

активности каталитических систем технологических процессов определяет необходи­

мость формирования автоматизированных испытательных стендов, сопряжённых с

ЭВМ.

в этих целях в ИТПХТ АН Азербайджана разработана автоматизированная

многореакторная установка. Она предназначена для исследования активности катали­

заторов, используемых в процессах окислительного превращения низших парафино­

вых углеводородов. Установка содержит десять однотипных интегральных проточных

реакторов, размещённых в общем термостате и укомплектованных устройствами

дозирования и измерения расхода реагентов; в качестве последних применены струй­

ные расходомеры, отличающиеся высокой точностью, надёжностью и допускающие

передачу измерительной информации.

В качестве анализаторов состава продуктов реакции применены хроматсграфы

ЛХМ-80; при этом ввод продукта на анализ от каждого реактора производится

последовательно с помощью временного программирующего устройства. Обработка

данных анализов обеспечивалась на переональном компьютере типа IВM. Для сопря­

жения его с хроматографом, датчиками температуры и расхода использовалась система

модульных блоков, содержащих накопители, локальную память и аналого-цифровые

преобразователи.

При необходимости предусматривалась автоматическая смена режима работы

реакторов; она выполнялась при поступлении кодов установок на регуляторы

температуры и расхода выбранного реактора.

Разработанные технические средства применены для подбора оптимальных

составов синтезированных металлцеолитных катализаторов, которые были использо­

ваны в реакции окислительного сочетания метана в этилен и окисления пропана в

ацетальдегид и формальдегид.

Обсуждаются результаты проведенных исследований и экономическая

эффективность примененных средств по сравнению с существующими методами

подбора активного катализатора.
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ИССЛЕДОВАНИЕ ДИНАМИКИ ПЕРЕНОСА ИЗОТОПНОЙ МЕТКИ

В РЕАКТОРЕ ИДЕАЛЬНОГО ВЫТЕСНЕНИЯ

Е.М. Садовская, Б.С. Бальжинимаев

Институт катализа им. ГК. Борескова СО РАН е-тай:

iccct@catalysis.nsk.su

Изучение динамики переноса изотопной метки при стационарном

протекании реакции (Steady-State Isotopic Transient Kinetic Analysis ­

SSITКA) один из перспективных методов исследования механизмов

каталитических реакций [1,2]. Идея метода заключается в следующем: при

замене изотопного состава одного из исходных реагентов регистрируется

изменение изотопного состава продуктов реакции во времени. В отсутствие

кинетических изотопных эффектов, концентрации реагентов в газовой фазе

и на поверхности катализатора, а также скорости элементарных стадий

реакции остаются неизменными. Скорость переноса изотопной метки

выражается линейной зависимостью от концентрации изотопной метки в

соответствующих реагентах, что и определяет специфику изотопных

кривых отклика и методы их анализа. При известном составе газовой фазы

по изотопным кривым отклика можно определить схему реакции и

концентрации промежуточных веществ [3,4].

Особый интерес к изотопным исследования по методу SSITКA в

реакторах вытеснения обусловлен тем, что при отсутствии обратного

перемешивания в слое катализатора, можно выделить функцию собственно

изотопного отклика, не искаженную газодинамическими эффектами [5].

Проблемы численного анализа изотопных кривых отклика в этом случае

связаны с изменением концентраций реагентов по длине реактора и

неопределенностью их значений в каждой точке слоя.

В работе показано, что для заданной схемы реакции изотопные

кривые отклика имеют один и тот же вид, вне зависимости от профиля
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концентраций реагентов и промежуточных веществ по длине реактора. При

постоянных среднеинтегральных значениях концентраций эти кривые

практически совпадают. Таким образом, в достаточно широкой области

условий проведения эксперимента, не зная реального распределения

концентраций по длине слоя реактора, можно определить механизм

реакции, используя при этом технику линейного моделирования.

Процесс переноса изотопной метки в реакторе идеального

вытеснения описывается уравнениями вида:

CC;'Zk +~ CC;'Zk = j/i/'z
а r a~ ;=1"

t3Z. Н}

в" __ г. = Lr"Z
J а i=!"

Здесь Zi - изотопная доля, с/ , е/ - стационарные концентрации

~ . n
веществ в газовои фазе и на поверхности катализатора, ri - скорости

стадий, т - время продувки, j3 - отношение концентрации активных центров

к концентрации реагентов в газовой фазе.с - безразмерная координата по

длине слоя.

При ri =const решение системы уравнений ведет себя как сумма

экспонент. В общем случае, при произвольных функциях ri = /(9, решение

асимптотически приближается к экспоненциальным зависимостям при

больших временах. Чтобы оценить влияние вида функций ri = /(9 на'

поведение решение во всем временном интервале, мы провели численное

исследованиеряда каталитическихмеханизмов,задавая для каждого из них

различные кинетические зависимости стадий. На Рис.! приведены

расчетные изотопные кривые отклика для простейшей каталитической

схемы

А + [ z ] ~- [zA]

[zA] + в ~- с + [ z ]

При довольно больших градиентах концентраций промежуточных веществ

(степень превращения порядка 70% ) различие этих кривых составляет
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несколько процентов. Обычно это не превышает экспериментальную

погрешность. Аналогичные результаты получены и для более сложных

механизмов.

0.7 1.0

3
О о 0.8Z 0.6 Z
О О

О О

0.5 0.6
ш --'
1- 2 ш

-с ш

О
0.4 « 0.4

--'
ш

:::;; UJ

ос О.З 3 а. 0.2
ш О
1- 1-

~ 0.2 О 0.0
~

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 О 100 200 ЗОО 400 500

ВЕО LENGTH TIME, S

Рис.1а) - Расчетные профили концентраций промежуточных веществ и Ь) ­
изотопные кривые отклика. Кривые 1 и 2 - Лэнгмюровская кинетика

(различные значения концентраций), 3 - произвольно заданная.

Таким образом, изотопные кривые отклика, полученные в реакторе

вытеснения в широкой области степеней превращений, представимы в виде

суммы экспонент и сохраняют особенности поведения присущие каждому

конкретному механизму. Для анализа изотопных кривых отклика

разработан пакет программ, позволяющий выбрать наиболее адекватную

схему реакции и оценить усредненные по длине слоя покрытия

промежуточных веществ.

Литература

1) Татаги К. // Adv. Catal. 1964. У. 15. NQ 1. Р. 65.
2) Нарреl J. //Isotopic Assessment of Heterogeneous Catalysis. Academic

Press. Orlando, FL. 1986.
3) Mirodatos. С // Catal. Today. 1991. У. 9. NS! 1. Р. 83.
4) Нарреl J., Walter Е., Lecourtier Y.J. //Catal.Today. 1990. У. 123. NS! 1. Р.
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5) Shannon з, Goodvin J. // Chemical Reviews. 1995. У. 95. NQ 3. Р. 679
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ПЛАНИРОВАНИЕ КИНЕТИЧЕСКИХ ИЗМЕРЕНИЙ МЕТОДАМИ

ЛИНЕЙНОГО ПРОГРАММИРОВАНИЯ

Салимоненко ДА., Спивак с.и., Салимоненке Е.А.

Уфимский Государственный Авиационный Технический Университет, Россия

Башкирский Государственный Университет, Россия

Цель работы - разработка методики планирования кинетических измерений с целью

уточнения параметров кинетической модели.

Обработка экспериментальных данных, результатов измерений по кинетике

каталитических реакций представляет собой решение обратной задачи. Последнее

связано с тем, что в настоящее время неизвестны все элементарные процессы,

участвующие в этой реакции, неизвестны величины их скоростей. Поэтому выбранную

реакцию удобно аппроксимировать моделью, в которую входят только

"макроскопические" параметры - исходные концентрации реагирующих веществ,

константы скоростей (для всей реакции в целом) по каждому веществу в отдельности и

суммарная скорость реакции [1]. Предполагается линейная зависимость модели от

неизвестных параметров.

Модель реакции записывается в виде: rj=k1cil+k2ci2 +...+kMciМ , где ri - скорость

химической реакции, Cij - исходная концентрация реагирующего вещества, kj ­
константы скоростей реакции для j-ro вещества для г-го измерения; j=l, ...,M; i=l, ... ,N,
где N - число измерений, М - число участвующих в реакции веществ.

С учетом погрешности эксперимента 6rj скорость реакции rjO лежит в интервале

п-Аг, 5;ГйО 5;rj +&й, i=l, ...,N. Численный расчет на ЭВМ на примере реакции окисления

полипропилена на основе значений Cij и 6гi, i=l, ...,N, j=l, ...,M показал, что эксперимент

описывается вышеупомянутой линейной моделью.

Определяются интервалы (kjmin ;kj
max)

по каждой из искомых констант. Сужение
интервалов, уменьшение неопределенности возможно достичь двумя путями: либо

снижением погрешности эксперимента 6гi , либо планированием дополнительных

измерений. Снижение погрешности эксперимента в силу технологических причин не

представляется возможным.
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Введем в рассмотрение фиктивную погрешность эксперимента &.r/' =Б*&'ri

i=l, ...,N из условия минимума 6. (Отметим, что в первоначальной постановке задачи 6

равнялось 1). При этом интервалы значений для констант сузятся. Очевидно,

существуют несколько измерений, которые обуславливают разброс значений

kjj=l, ...,M в пределах от минимального значенияю?" до максимального kj l11aX •

Это будут измерения, у которых вычисленное значение скоростей реакции при 6=Бmiп

близко к граничным значениям fjQ (ri-&'fj*" либо к fj+&.ri\ Так что дальнейшие

эксперименты следует проводить при любых наборах исходных параметров

(концентраций Cjj), кроме вышеупомянутых (которые могут привести к граничным

значениям п).

Нами показано, что для случая трех переменных (значений констант) таких измерений

будет не менее шести. для примера, была рассмотрена реакция окисления

полипропилена, где участвуют три вещества. Проведено 20 измерений; число

измерений, дающих граничные значения fi, получилось равным семи.

Данная методика позволяет также решить еще один вопрос. Некоторые из констант

могут получить (при поиске минимального значения) нулевую величину; это означает,

что соответствующее вещество (быть может) не участвует в реакции. Сужение

интервалов (kjmШ;kг
а,,) позволяет узнать это более корректно.

Литература:

1. Спивак с.И., Тимошенко В.и., Слинько М.Г.//Химическая промышленность, 1979,

N3, С.33-36.
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РР-А-l

ТНЕ ОХШАТIVEDEНYDROGENATIONOF n - BUTANE OVER Тй - Р

CATALYSTS

Тоап Sandulescu, Аига Matei, Сезаг Тоап Магсц

University о/Виспагеи, Еасииу о/Cheтistry, Пераптет о/Cheтical Technology апа

Catalysis, Bd Саго!1 No. 1З, Виспагезг, Roтania

Several Ti02 - P20s catalysts, with different Ti:P molar гацов, were ргерагеё Ьу

ппргеяпапопofTi02 with РЬОБРЬОПС acid 85 %. ТЬе catalysts were спагастепвео Ьу physico

- спеппса! methods: XRD, thermal апагуыв, acidity,texture, етс.

ТЬе Ti:P catalysts were tested in the oxidative dehydrogenation геасцоп of п - Ьшапе

with air а! аппозрпепс ргеввше. ТЬе influence of the геасцоп рагагпетегв оп the сопуегвюп

ofп - Ьшапе апо the selectivity to Ьшепе and Ьшашепе was studied.

ТЬе сашупса! ргорегпев, determinated Ьу the Ti: Р molar гапо аге shown [п the table:

Molar гапо Сопеегвюп Мотаг гапо Selectivity Selectivity

Ti:P (%) С2'/С2 С4'+С/ СО2

1:2 34.0 3.2 27.0 10.5

1:1 17.0 1.0 55.0 23.0

3:2 16.0 1.0 39.0 22.5

ТЬе selectivity in n - Ьшапе охшапоп геаспоп is determined Ьу the сотпровшоп of

the catalysts. А! low Ti сопсеппапопв,

Ьшепев and butadiene is low.

l! is interesting то оэвегуе the fact that the ешепе/ешапе molar гапо of 3 suggests а

possible oxidative cracking геасцоп оп tfJe Р = 1: 2 catalyst.

А higher selectivity for the oxidative of the п - Ьшапе was observed

for the Ti: Р = 1.О : 1.О catalyst.

The selectivity of the catalysts is al50 determined Ьу the тетпрегашге, врасе velocity,

molar гапо п - Ьшапе: ан, втеаш.

We tned воше сопетапопв спеппса! сотпровпюп, the рпуысо - спепцса!

ргорегпев of the catalysts and their selectivity in selective of п- Ьшапе.
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ПОВЕРХНОСТНОЕ ВЗАИМОДЕЙСТВИЕ ЭТИЛЕНГЛИКОЛЯ С МЕДНЫМ

КАТАЛИЗАТОРОМ

Водянкина О.В., Изатулина Г.А., Курина Л.Н.

Томский государственный университет, ТОМСК, 634050, пр.Ленина, 36

Гпиоксапь - ценный продукт нефтепереработки - широко использу­

ется в промышпенности для получения поликонденсационных материа­

лов, смол, лаков, клеев, лекарственных препаратов, гетероциклических

соединений и др. Наиболее перспектиеныя способом получения гпиокса­

ля является каталитическое парофазное окисление этиленгликоля . Для

реализации этого процесса в промышленности необходимо знание физи­

ко-химических закономерностей процесса, механизма образования гпи­

оксапя и побочных продуктов. Анализ литературы показывает отсутствие

работ по изучению механизма процесса синтеза гпиоксапя, отсутствие

исследований по установлению и устранению причин, приводящих к де­

зактивации катализаторов в этом процессе,

Настоящая работа посвящена изучению поверхностных закономер­

ностей процесса окисления этиленгликоля в гпиоксапь на массивном

медном катализаторе методами температурно-программированной де­

сорбции (ТПР) и гемпературнс-прогрвммврованной реакции (ТПР) с це­

лью детализации механизма образования гписксапя и других продуктов

реакции.

Показано. что в отличие от Ag на поверхности нескисленного мед­

ного катализатора наблюдается при ТадсЭГ -- 2000С хемосорбция и пре­

вращение этиленгликоля. спектр содержит 3 пика с Т мах ..., 2500С

(десорбция физадсорбированного этипенгпикопя), 410
0С

(десорбция гпи­

оксапя и водорода), 550
0С

(десорбция этипенгпикопя). Согласно полу­

ченным данным можно предположить, что на поверхности неокиспенного

Cu катализатора происходит процесс дегидрирования этиленгликоля по

146



РР-А-15

НОСН2СН2ОН (g) --+ НОСН2СН2ОН (а) (1),

НОСН2СН2ОН (а) --+ НОСН2СН2О (а) + (а) (2),

НОСН2СН2О (а) --+ ОСН2СН2О (а) + Н (а) (3),

НОСН2СН2ОН (а) --+ НОСН2СН2ОН (g) (4),

ОСН2СН2О (а) --+ 0==СНСН 2О (а) + Н (а) (5),

0==СНСН2О (а) --+ (g) + н (6),

Н (а) +Н (а) -~ Н2 (g) (7).

Обработка поверхности резко меняет десорбцион-

ную картину. тпр спектр при Тадс 02 И ЭГ == 2000

С содержит 4 пика С Тмах

-2200С (вода), эзо-с (формальдегид), 410 ос (гпиоксаль), 440 ос (С02) . В

этом случае образование глиоксапя происходит преимущественно по

окислительному маршруту. Одновременно, диссоциативная адсорбция

этиленгликоляприводитк образованиюпобочныхпродуктов.

При увеличении Тадс 300, наблюдается переход реак-

ции с поверхности медного в объем. Анализ продуктов пре-

вращения этиленгликоля в момент показал наличие большого

спектра соединений, среди которых формальдегид, гликолевый альдегид,

СО, С02 и др, что об их образования.

Таким образом, взаимодействие этиленгликоля с нескисленной по­

верхностью медного катализатора ведет к образованию гпиоксапя по ре­

акции дегидрирования; на окисленной поверхности катализатора наблю­

дается образование гпиоксапя по окислительному маршруту и, одновре­

менно, диссоциатвеная адсорбция этиленгликоля способствует протека-

нию побочных до формальдегида и С02 . Увеличение Тадс ЭГ до

300, 400
0

С вызывает этиленгли-

коля в объеме с образованием числа побочных поопмктов
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Математическое обеспечение задач редукции систем дифференциальных

уравнений химической кинетики

Вайман А.М., Спивак С.И.

Институт нефтехимии и катализа Академии наук Республики Башкертестан

Проблема редукции систем дифференциальных уравнений химической кинетики к

системам меньшей размерности является одной из классических задач

математического моделирования механизмов сложных химических реакций.

Известны различные подходы к решению этой задачи:

- прямое исключение промежуточных веществ, в том числе в моделях

нестационарной химической кинетики [1];

- объединение веществ в групповые компоненты (lumping) [2-3];

- методы редукции, основанные на теории асимптотических приближений [4].

Цель настоящей работы - автоматизация последнего из перечисленных подходов,

создание соответствующего математического обеспечения. Работа базируется на

методе редукции, предложенном в [4].

Пусть существует некогорая схема реакций, заданная стехиометрической матрицей

Г (М х N), где М - количество реакций, N - количество веществ, участвующих в

реакциях, и построена система дифференциальных уравнений:

dX. м

d/ =LriJ Wi
1=1

где X=(Xl .. XN) - концентрации веществ; ИJ=(ИJ! .. йJм) - скорости реакций; Yij ­

элементы матрицы Г.

(
X / t) J

Рассмотрим матрицу размерности iNx гм-и}. F(t)= -t-;ruw; ,i=l ..М; j=l .. N.

Здесь первый столбец матрицы состоит из отношений модулей концентраций ко

времени, остальные столбцы - скорости элементарных стадий или ноль, если какая­

либо скорость не присутствует в одном из уравнений.

Нормируя F(t) в каждый момент времени t по строкам, получим матрицу

F*(t) = I(t) *F(t), где l(t) = l/maxIFij{t)1 при i=j и 1(t)=Oпри i<>j; i=l ..М ,j=l ..N;

При каждом t матрица F*(t) определяетнекоторый уровень значимости

соответствующихчленов в системе дифференциальныхуравнений в момент времени t:
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КАТАЛИТИЧЕСКОЕ РАЗЛОЖЕНИЕ ОКСИДОВ АЗОТА В

ОКИСЛИТЕЛЬНОЙ СРЕДЕ

СЮ Юнлун, А.С. Савенков, М.А. Сибирцева

Харьковский государственный политехнический университет,

г. Харьков, Украина

Каталитическое разложение оксидов азота на катализаторах, приго­

товленных на основе оксидов переходных металлов в нестационарном хемо­

сорбционно-регенерационном режиме, является наиболее простым и эконо­

мически выгодным методом. Ранее была установлена высокая ~ктивность

оксидов железа и алюминия в процессе разложения оксидов азота в отходя­

щих газах промышленных установок. Кроме этого, эти оксиды обладают

достаточно высокой термической стойкостью и устойчивостью к отравлению

кислородом. Исходя из этого нами была проведена серия исследований по

уточнению состава катализаторов, влияния технологических параметров и

кинетики процесса разложения NOx в окислительной среде.

Активность катализаторов изучалась под атмосферным давлением при

концентрации оксидов азота 0,1-3 %об.; отношении NOjN02=0,5-2; содер­

жании кислорода 3-18 %об.; паров воды 5-10 %об. Эксперименты проводи­

ли на установке проточного типа в кварцевом реакторе. Катализаторы гото­

вились путем мокрого смешения соответствующих оксидов с последующим

формованием, сушкой и обжигом. Технология приготовпения катализаторов

максимально была приближена к промышленным условиям.

Кинетические исследования проводили на катализаторе Fе20з - СиО ­

Al20з. Исследовалось влияние размера зерна катализатора, линейной скоро­

сти газового потока, температуры, концентрации NOx и времени контакта.

С точки зрения практического катализа было исследовано влияние кислоро­

да и паров воды на каталитическую активность. Исследования по влиянию

кислорода (см. рис.Г) показали, что увеличение его концентрации в газе

с 3 до 1О %об. резко снижает степень разложения. При этом кислород

больше влияет на СиО, чем на Fе20з. Но в то же время наличие в каталити­

ческой системе Fе20з - А12Оз оксидов меди повышает как активность ката­

лизатора, так и устойчивость его работы в сильно окислительной среде.

Ввод паров воды в реакционный газовый поток не снижает каталитической

активности. В таблице 1 приведены некоторые результаты проведеиных ис­

следований.
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(1)

На .основании кинетических исследований выведено кинетическое

уравнение, выбран оптимальный технологический режим каталитического

разложения NOx: размер зерен катализатора менее 0,25-0,5 мм; линейная

скорость потока выше 74 мм/с; температура в пределах 350-400 ОС; время

контактирования 0,2-1,5 с.

для построения кинетической модели использовались следующие

маршруты реакций, имеющих место в данном процессе:

К1NO )N2+02

(2)

(3)
Кз

N02( >NO+02
К4

Расчет полученных данных кинетических исследований с учетом сте-

хиометрических маршрутов позволил предложить следующую модель:

_ -К. CNOx
RNOx - 2

СО2

Полученная кинетическая модель достаточно хорошо описывает дан­

ные проведеиных экспериментов.

100

Рис. 1 - Зависимость степени

разложения NOx от концен­

трации кислородана различ­

ных катализаторах:

CNOx =1 %06., dз=О,25-0,5мм,

1 - СиО (t=400 ос,

w =15750 ч- 1 ) ;

2 - Fе20з-А!20з (t=700 ОС,

=1250 ч");

3 - F<~2Qз-СuО-А120з

(t=400 ОС, w =2160 ч").

8 12 16 20
Концентрация кислорода, %

о +--,-----,----,--,---,---,---,--.,

4

~ 80

~
::t:
G) 60
~
~
t':$
с,

,.Q 40
::t:
G)

1:::

б 20
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Таблица 1 - Данные лабораторных экспериментов по исследованию кинети­

ки процесса разложения окислов азота

Темпе- Состав исходной Время конт., Степень кон- Константа

ратура, К смеси, % с версии NOx, ед, скорости

02 NOx факт. расч. k, %jc kэф,ljс

473 5 0,993 0,63 0,697 0,803 64,9 2,59

473 5 1,206 0,18 0,372 0,373 64,9 2,59

473 5 2,011 0,09 0,245 0,208 64,9 2,59

573 5 1,120 0,18 0,440 0,403 72,3 2,89

573 5 1,255 0,79 0,864 0,899 72,3 2,89

573 10 1,114 0,79 0,596 0,437 72,3 0,72

573 12 1,147 0,79 0,343 0,329 72,3 0,50

653 16 0,734 1,20 0,168 0,304 77,1 0,30

653 18 1,335 1,20 0,203 0,249 77,1 0,24

673 5 0,403 0,68 0,859 0,879 78,1 3,12

723 5 1,492 0,63 0,890 0,868 80,5 3,22

823 10 1,421 1,00 0,518 0,569 84,6 0,84
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На рис.1 приведены сравнительные расчетные и экспериментальные данные по

концентрациям кумола и диоксида углерода на выходе из реактора при подаче

реакционной смеси (кум~)Л+воздух) на предварительно окисленный катализатор.

О.OOOS

'"с::;
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о
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между расчетными и

описание максимума на

учете реальной скорости

РИС.1

Изменение выходных концентраций кумола (а) и углекислого газа (б) во времени.

Линии - расчет, точки - эксперимент.

Видно, что достигается хорошее соответствие

экспериментальными результатами. Важно отметить, что

кривой концентрации СО2 на рис.1 б возможно только при

реокиспения катализатора.

тестирования адекватности модели были проведвны расчеты по

моделированию экспериментов других типов экспериментов. 8 частности, на РИС.2

приведены результаты моделирования реакции, когда на катализатор, работающий в

стационарном режиме начинают вместо реакционной смеси подавать воздух.

о
0.201:::

1.1
а
::i
::i

о
Т=2500К

N 0.10 о

О
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о
1::

t о

8-
о

"" 0.00
о

о 2000 4000
Время, с

РИС.2

Изменение скорости выделения СО2 при

прекращении подачи кумола в реакционную смесь.

Линия - расчет, точки - эксперимент.

Видно, что и в этом случае достигается хорошее соответствие. Также быпо

проведено моделирование режимов термо-программированной реакции и стационарных

экспериментов, показавшее хорошее качественное и количественное совпадение

расчетных и экспериментальных данных.
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Процесс прямого окисления вызывает весьма

существенный интерес и как перспекгиеная

технология извлечения серы из газов. Естественно, разработка

процессов окисления возможна только на основе точных

кинетических данных. Настоящая была посвящена экспериментальному

исследованию кинетики окисления сероводорода в серу на

ванадий-титановом разработанном в ИК СО РАН

иы.Борескова [1], который является веСЫАа катализатором для

этой технологии в связи с высокими активностью, стабильностью и

механической прочностыо.

Процесс прямого окисления сероводорода кислородом может быть

описан системой реакций:

Н28 + 1/2 02 =;> 1/п + Н2О
Н28 + 3/2 02 =;> 802 + HzO

+ <:::> 1.5/п 8n -1- Н2О

(1)
(2)
(3)

Кинетические эксперименты проводились на проточной установке.

Специальными экспериментами были границы области

внутридиффузионного торможения. В связи с очень высокой активностью

катализатора отсутствие только на фракциях

катализатора порядка этой же эксперименты

проводипись при очень маленьком контакта - порядка 0.001-0.003 сек,

котором достигалась HzS не выше 50%. исследовалась

кинетика более (3».
Для описания предложен ряд

кинетических моделей. Дискриминация моделей и определение их параметров

ПРОИЗ80ДИЛОСЬ с помощью основанного на иаискорейшего

спуска. Наилучшее описание было достигнуто использовании следующей

модели:
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На рисунках 1а-1 г приведено сравнение расчетных и экспериментальных

результатов.
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РИС.1 Сопоставление расчетных и экспериментальных данных.

Скорости стадий W1, W2, Wз (8 с", (а) и (8» и селективность «б) и (г» в

зависимости от входных концентраций кислорода «а) и (б), В мопьных долях при

постоянной входной концентрации сероводорода) и сероводорода «В) и (г), в

мольных долях при постоянной входной концентрации кислорода). Точки ­
эксперимент, линии - расчет. Т=2300с .

Видно, что достигается хорошее качество описания экспериментальных

данных, что позволяет использовать модель для разработки различных

процессов окисления сероводорода. Обработка реэультатое экспериментов при

различных температурах 8 диапазоне 230-300
0
с позволила определить энергии

активации стадий.

Литература

1. Маршнева В.И., Мокринский 8.8., Дубков Кд. и др. Авторское свидетельство.

СССР N21З98304, 1986.
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ul1'ы''ч~J!ivJl~~ .I!.,~Ji..JluJ.1IL- COMPLEXES

R. Zavoianu'"э Алgеjlе8(:u~,С.Nеnu**

'" Universityо/Виспапезг, Пер: fJfСпетюа! Теснпоюгу 1 по. 13,

**ZECASIN S.A., Spl.1nd'elJe,nde,rltei. ,,; u,.,n,1.J~!:;t. б, Виспагез: Вотата

соппнехеа 18 апё сштеш ппегевт [1-5].

, Ni Ыру)О2, NiC12-А1Сl(С2Нs)2,

, NiC12-Р(nС4Н9)З -А1СI(С2Нs)2 апе

Nа(Н)У zeolite and their аррйсацоп

in bottle " technique герепес [ог Ni (ватеп)

Ьу UV-VIS вресповсору, IR

вреспа ргевешео the тпахппв спагасгепвпс of

in8tability of Ni сотпргехев а! the шсгеаве of

сопппех cai:ai'\i'~t~ а!

hIgihest "roti"ii'" апюпятегвагу сотпртехев. Тп ТаЫе

репоппапсезof the studied сагатувп.

ТаЫе No. 1

ТЬе геввпв for catalysts

Catalyst ТеС) Molar гапо

Pd (wt. %) '[о 2-!-СJIg/2-с-СJIg

-10.8 20 0.69

0.8 80 1.08

0.8 150 1.36

1.8 20 0.46
------

1.8 80 0.63

1.8 150 0.71

1
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ТаЫе No. 2

ТЬе гевппв for ethylene dimeriza.tion оп Ni епсарзшагеё сотпртех catalysts

Catalyst Т С2Н4 Selectivity Вшепев совсевпапоп ш the

СС) сопеегвюп toC.JIs геасцоп ргоёцст

(%) (%)

г-си, 2-t-CJ-Ig з-е-с.н,

(%) (%) (%)

Ni (2,2' bipy)Clz - У 60 12.3 1 7.35 1.48 О О

NiClz-АIСl(СzНs)2 - У 60 59.71 15.47 4.99 З.84 0.97

NiCl2 -Р(СJI5)З -у 60 19.83 9.09 1.43 0.54 0.36

NiClz-Р(СJI5)З -АIСI(СzН5)2 - У 60 21.41 10.19 1.57 0.72 0.60

NiCI2-Р(пСJ-I9)З -AICI(C2H5) 2 - У 60 19.51 14.77 1.07 2.15 1.08

NiClz-2,2' bipy-АIСI(СzН5)2 - У 60 49.20 35.53 9.56 6.00 З.41

NiCl2-2,2' bipy-АIСl(С2Нs)2 - У 20 69.27 77.22 18.00 5.40 4.73

In this work, ethylene сопеегвюп and selectivity to апё 2-СJIs (cis and папа) ав а

function of геаспоп тешрегашге is апагувеё. Сопегапоп between the пашге of епсарвшагеё

сотпртех вресгев and the catalytic activity and the selectivity to ethylene dimerization аге

estabHshed.
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СЕКЦИЯВ.

ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ И МАТЕМАТИЧЕСКИЕ

ОСНОВЫ ПРОЦЕССОВ В ХИМИЧЕСКИХ

РЕАКТОРАХ





гт-в-т

ОБ УСЛОВИЯХ УВЕЛИЧЕНИЯ ПРОИЗВОДИТЕЛЬНОСТИ ХИМИЧЕСКИХ

РЕАКТОРОВ С НЕПОДВИЖНЫМ СЛОЕМ КАТАЛИЗАТОРА В

НЕСТАЦИОПАРНОМ РЕЖИМЕ

в.в. Андреев

Чувашский Государственный Университет, Чебоксары, Россия

в работах [1,2] для отдельных пористых гранул катализатора были установлены

условия, при выполнении которых средний за период выход целевого продукта при

проведении каталитической реакции в нестационарном режиме выше по сравнению со

стационарным режимом.

Целью данной работы является исследование возможности увеличения выхода

целевого продукта в нестационарном режиме при прохождении реакционной смеси

через неподвижный слой пористых гранул катализатора. для упрощения анализа, как и

в работах [1,2] предполагается, что выполнены условия квазистационарности. В этом

случае процессы в пористых гранулах катализатора могут быть описаны на основе

стационарной квазигомогенной модели [3]. Моделирование прохождения реакционной

смеси через непоцвижный слой катализатора также производится на основе

стационарной квазигомогенной модели.

На основе модели проанализированы особенности осуществления процесса в

нестационарном режиме. Получены простые для применения соотношения при

выполнении которых средний за период выход целевого продукта при осуществлении

реакции в нестационарном режиме выше по сравнению со стационарным режимом.

1. У.У Andreev, N.I. Копвоу, A.F. Ivаrюvа and N.V. Кппвтапцпоуа, Mendeleev

Согппшшсацопв, 1995, 152.

2. У.У. Andreev, Mendeleev Сопшшшсапова, 1997,35.

3. R. Апв, ТЬе Машешапса! 'Гпеогу ofDiffusion and Кеаспоп in Реппеаоге Catalysts,

Clarendon Ргевв, Oxford, 1975.
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МНОГОКОМПОНЕНТНАЯ _НЕИЗОТЕРМИЧЕСКАЯ ДИФФУЗИЯ В геТЕРО­

ГЕННОМ ПРОЦЕССЕ РАЗЛОЖЕНИЯ КОНДЕНСИРОВАННОГО ВЕЩЕСТВА

в.с. БееКО8, м.г. Давидханова

РХТУ им. д.и. Менделеева, Москва, Россия

Гетерогенные взаимодействия конденсированных и газообразных ве­

ществ сопровождаются явлениями тепло- и массопереноса между фазами.

Протекание химической реакции вызывает дополнительные потоки тепла и

массы - стефановекий поток, термодиффузию, диффузионную теплопровод­

ность [1]. Ранее рассматривались общие подходы к описанию такого рода

процесса [1], которые были развиты в работе [2] для каталитических про­

цессов. При разложении твердого или жидкого вещества газовую фазу со­

ставляют только продукты реакции. Поэтому модель разложения можно по­

строить, используя иную систему отсчета, чем при описании каталитическо­

го процесса;

(2)

(3)

где ji' q - потоки веществ и тепла; Тз, =l/L:D
X /с ;

k ik

"" M i - МIc ( ). • Di "" vk • - !( Djxi"" УК )kТi = L...JXiXk "" 2-mik , vi =}i -L...J- , о, =Di l---L...J-'
k г:х/М/. 11; о; vi k о,

/

Продукты реакции отводятся от поверхности конденсированного реа-

гента в основном за счет гидродинамического потока.

Тепло реакции не только отводится от поверхности в объем газа, но и

идет на прогрев разлагаемого вещества. В этом случае уравнение (2) преоб­

разуется к виду:

8гп 8г [ $ - $ 1_ $ ( )

VУдСрi87+а о; = Qp(T )+Ср(Т -Т )у(Т ) 3

где т, Тп - температура газа и поверхности: ер - теплоемкость продуктов ре­

акции; 1'(Т*), Q(Т*) - скорость и тепловой эффект реакции; J),д- отноше-
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ние объема к поверхности конденсированного вещества; ~ - безразмер­

ная толщина пограничного слоя.

В процессе разложения расходуется исходное вещество, и если оно нахо­

дилось в виде капли, то изменения его размера dc

ШС },.4 (4)
-=2-г(Тп),
а r

где М, у - молекулярная масса и плотность капли.

Принимая, что прогрев капли - более инерционный процесс, чем изме­

нение температуры в газовой фазе, уравнение (3) можно проинтегрировать

по толщине пограничного слоя:

(5)

Полученная модель разложения конденсированного вещества была

использована для расчета процесса и разработки реакционного аппарата для

промышленного процесса получения медицинской закиси азота термиче­

ским разложением аммиачной селитры:

(6)

Реакцию осуществляют при 270 ос. Для предотвращения образования

побочных продуктов реакция должна протекать в довольно узком интервале

температур, что потребовало детального обоснования математической моде­

ли для более точного расчета процесса.

Литература.

1. Д.А. Франк-Каменецкий, Диффузия и теплопередача в химической кине­

тике, изд. З-е, М: Наука, 1987.

2. В.С. Бесков, Ю.Л. Вяткин, Л.С. Зеленяк. Математическое, описание

внешнедиффузионного процесса с произвольным числом реакций и ком­

понентов. В сб. Управляемые системы. ИМ, ИК со АН СССР, 1970 г.,
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ИЗУЧЕНИЕ ВОЗМОЖНОСТИ ПРОТЕКАНИЯ ГЕТЕРОГЕННО-ГОМОГЕННОЙ

РЕАКЦИИ ПРИ ОСУЩЕСТВЛЕНИИ РЕВЕРС-ПРОЦЕССА ОКИСЛЕНИЯ

мвтзвв С ИСПОЛЬЗОВАНИЕМ АЛЮМОМАРГАНЦЕВОГО

КАТАЛИЗАТОРА ИК-12-40

ЯЛ. Гогин, И.А. Зопотарский, Ю.В. Малоземов, п.г. Цырульников, В.С. Сальников

Институт катализа им. ГК. Борескова. г.Новосибирск

Одним ИЗ возможных применений реверс-процесса является его использование

для получения тепла из метансодержащих газов угольных шахт с применением алюмо­

марганцевого катализатора ИК-12-40, обладающего высокой термостабильностью [1].

При каталитическом окислении метана в режиме реверса потока газа максимальные

температуры в слое катализатора достигают 700-1000
0

с. При таких температурах

возможно ожидать протекания не только гетерогенного, но и гомогенного процесса

окисления. Причем известно, что катализатор сам способен генерировать радикалы,

приводящие к гомогенному продолжению гетерогенного процесса [2]. В случае

наличия газофазной реакции ее необходимо учитывать при математическом

моделировании реверс-процесса окисления метана.

Целью настоящей работы было исследование протекания реакции не только на

поверхности катализатора, но и в газовой фазе при высокотемпературном (500-850 ос)

окислении метано-воздушных смесей на алюмомарганцевом катализаторе ИК-12-40.

Кроме того, предполагалось раздельное определение вклада гомогенной реакции как

за счет инициирования поверхностью катализатора, так и за счет собственно

газофазной реакции. Была использована методика Гороховатекого [2], заключаюшаяся

в варьировании свободного объема реактора за счет изменения размера зерен

катализатора и использования дополнительной инертной засыпки разных размеров.

Вклад собственно гетерогенной составляющей оценивался экстраполяцией

кинетических данных, полученных на мелком зерне катализатора при температурах

450-570 ос, на область более высоких температур. Изучалась также реакция в пустом

реакторе (600-850 ос).

Эксперименты проводили: а) до 600 ос - в безградиентной печи с обдувом, в

проточно-циркуляционном режиме со скоростью циркуляции 800 л/ час, скоростью

подачи смеси 4 -50 л/час, концентрации метана в смеси -0.2-2.5%об.; в реакторе из

молибденового стекла внутренним диаметром 16 мм.; брался катализатор в виде
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фракции 0.4-0.8 мм и черенков 4-5 мм; б) при 600-850
0С - в безградиентной муфельной

печи с внутренней циркуляцией; в кварцевом реакторе диаметром 15 мм, со змеевиком

для предварительного нагрева газов; интервал измерения циркуляции составлял

300-1300 л/час, скорость подачи смеси в контур 4-65 л/час, концентрация метана

0.4-4.5%об.; катализатор - черенки 4-5 мм, инерт -микросферическая (250 мк) А12Оз и

кварц фракции 1.6-2.5 мм. Температура измерялась термопарой, расположенной

непосредственно в слое катализатора; анализ газовой смеси производился

хроматсграфически .

В результате экспериментов показано, что:

1) реакция окисления метана на катализаторе ИК-12-40 при температурах до 600 ос

имеет первый порядок по метану (энергия активации для фракции 0.4-0.8 мм

составляет примерно 25 ккал/моль);

2) окисление метана в пустом реакторе начинается с 700 ОС; при этом наблюдается

сильная зависимость степени превращения метана Х от скорости циркуляции, а также

своеобразная зависимость Х (при постоянной скорости подачи смеси в контур) от

концентрации С - с ростом С величина Х сначала возрастает, а затем уменьшается;

кроме углекислоты и воды, наблюдаются другие продукты реакции (вероятно, этилен

или СО);

3) окисление метана на катализаторе при температурах выше 600 ос протекает с

образованием только углекислоты и воды, зависимость степени превращения от

скорости циркуляции отсутствует, наблюдается монотонная зависимость Х от С; лишь

при очень большом уменьшении навески катализатора (с 4.6 г до 0.3 г - катализатор

при этом занимает незначительную долю объема реактора) и температуре выше 700
0С

наблюдаются перечисленные выше признаки гомогенной реакции. Добавление

инертной засыпки слабо сказывается на протекании реакции в присутствии

катализатора.

Таким образом, проведенные нами эксперименты позволяют заключить, что при

окислении метана в изученной нами области температур в присутствии катализатора

ИК-12-40 газофазная реакция не протекает.

Литература:
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ИССЛЕДОВАНИЕ МНОЖЕСТВЕННОСТЦ СТАЦИОНАРНЫХ СОСТОЯНИЙ

для ЦИРКУЛЯЦИОННОЙ МОДЕЛИ КИПЯЩЕГО СЛОЯ МЕТОДОМ

ГОМОТОПИИ

Е.А.Иванов, А.В.Кажихов*, с.и.Фадеев**

Институт катализа им. Г'К'Борескова, Новосибирск, Россия.

"Институт гидродинамики им. М'А.Лаврентьева. Новосибирск, Россия.

"''''Институт математики им с.ЛСоболева, Новосибирск, Россия.

Рассматриваются свойства стационарных решений для циркуляционной модели

реактора с кипящим слоем катализатора, в котором протекает экзотермическая реакция

первого порядка. Более точное описание динамического поведения режимов в

реакторе достигается использованием циркуляционной модели слоя, в котором

имеется поток частиц, поднимающихся с пузырями, и поток опускающихся в плотной

фазе частиц [1]. Целью исследований являлось изучение области параметров, при

которых имеется множественность стационарных решений, а также определение

устойчивости этих решений, выделение ключевых факторо~ определяющих поведение

системы. Мы рассматриваем кипящий слой, охлаждаемый внутренним

теплообменником. В модель введены параметры скорости обмена газом и твердыми

частицами между пузырями и плотной фазой. Рассматриваемая модель с циркуляцией

твердых частиц в слое является начально-краевой задачей для системы уравнений

гиперболического типа.

для численного исследования стационарных решений этой модели мы

использовали вариант метода гомотопии (продолжение решения по параметру),

предложенный в [2]. Метод гомотопии успешно применялея для численного

исследования нелинейных задач. Используемый в процессе продолжения решения по

параметру метод Ньютона содержит контроль невязок на итерациях и способ

адаптации шага по параметру. Численное исследование включало бифуркационный

анализ решений с одновременным определением их устойчивости.

Данная работа частично поддержана Фондом Сибирского отделения РАН.
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Производство метанола из крупнотоннажных производств

современной химической промышленности. Потребность в метаноле постоянно

растет, поэтому проблема совершенствования и повышения эффективности

действующих производств очень актуальна.

Для успешного решения задач моделирования, проектирования,

прогнозирования и управления технологическими процессами наиболее

перспективным направлением является использование интеллектуальных

@

экспертных систем (ИЗС).

Разрабатываемая ИЗС реализуется на примере действующей установки М­

750 Томского Нефтехимического Комбината. и выполняется в рамках химико­

технологической системы (ХТС) :

• конверсия природного газа

• синтез метанола

Основными модулями разрабатываемой нами являются база данных (БД),

база знаний (БЗ) и блок прихладных (БШI).

В состав БШI входят программы, моделирующие процессы конверсии

метана и синтеза метанола и позволяющие вести балансовые и

оптимизационные расчеты, а так же предварительную статистическую

обработку данных.

1
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МОДЕЛИРОВАНИЕ И АНАЛИЗ СПОСОБОВ ОРГАНИЗАЦИИ

множкственностистьционьвных СОСТОЯНИЙ

. АДИАБАТИЧЕСКИХ РЕАКТОРОВ

Писаренко В.Н., Писаренко Е.В.

Российский Химико-технологический Университет им. Д'И. Менделеева,

Москва, Россия

Одним из эффеКГИБНЫХ способов интенсификации каталитических процессов

является такая их организация, при которой оказывается возможным возникновение в

каталитическом реакторе множественности стационарных состояний. Это

обстоятельство открывает перед исследователем новые возможности, ибо есть выбор

различных технологических режимов. Естественно реализуется тот технологический

режим, при котором получаются наилучшие результаты по производительности и

селективности, При этом необходимо иметь в виду две альтернативы в организации

химико-технологического процесса: первая состоит в определении уже существующей

множественност~ стационарных состояний, вторая состоит в целенаправленном

создании области множественности стационарных состояний режимов работы

каталитического реактора (за счет изменения физико-химических свойств реакционной

среды и регуляризации каталитических слоев в промышленном реакторе). Целью

данного сообщения является изложение новых эффективных методов анализа и

целенаправленной организации установления множественности стационарных

состояний работы реакторов, в которых протекают одно- или много- маршрутные

каталитические реакции, а также методов моделирования каталитических процессов,

обеспечивающих такую реализацию режимов эксплуатации реакторов, при которой

имеет место совокупность стационарных состояний, характеризующихся высокой

экономической эффективностью. Рассматриваются новые методы моделирования

каталитического процесса на зерне катализатора предположении, что

квазигомогенная модель зерна при граничных условиях и Неймана адекватно

отражает химические превращения в зерне. Часто что каждая

стационарная точка в кинетической области может соответствовать нескольким

точкам в диффузионной области протекания реакции (т.е. на зерне или на
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поверхности раздела фаз). Последние в свою очередь могут .способствовать

возрастанию количества стационарных состояний в каталитическом или химическом

реакторе. Выведены уравнения диффузионной стехиометрии для одно- или много­

маршрутных химических реакций. На их основе разработаны вычислительные методы

расчета режимов работы зерна и определения множественности стационарных

состояний. их общее число устанавливается в зависимости от физико-химических

свойств гранулы катализатора и реакционной среды. Показывается возможность

воздействия на переменные, характеризующие стационарное состояние, геометрией и

физико-химическими характеристиками гранулы. их целенаправленное изменение

приводит к перемещению каждой конкретной стационарной точки (стационарного

состояния) в фазовом пространстве. Показана на конкретных примерах эффективность

данного способа проведения каталитического процесса, Излагаются новые методы

моделирования каталитических процессов в адиабатических реакторах. Выведены

уравнения реакторной стехиометрии для одно- или много- маршрутных реакций,

протекающих в каталитических реакторах. С их использованием разработаны методы

расчета на ЭВМ режимов работы промышпенных аппаратов. При этом значительно

упрощается как расчет каждого стационарного состояния, так и определение областей

множественности стационарных состояний. Устанавливается их общее число в

зависимости от конструкции реактора, физико-химических свойств катализатора и

реакционной среды. Показывается возможность регулирования количества

стационарных состояний и значений переменных характеризующих каждое конкретное

стационарное состояние, в частности, регулированием физико-химических свойств

каталитического слоя в реакторе. То. доказывается возможность перемещения

стационарных точек каталитического процесса по фазовому пространству. Это

обстоятельство открывает принципиально новые возможности в интенсификации

каталитических процессов. Результаты данной работы иллюстрируются на примере

промышленных процессов - синтезе метанола, буганола, ВЫСШИХ спиртов, очистке

этилена и пропилена в пирогазе, этан-этиленовой и пропан-пропеновой фракциях

пирогаза.
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НОВЫЕ МЕТОДЫ АНАЛИЗА КИНЕТИКИ ОЗОНИРОВАНИЯ

РАСТВОРОВ ХИМИЧЕСКИХ СОЕДИНЕНИЙ В БАРБОТАЖНОМ

РЕАКТОРЕ

Пряхин А.н..... Кастерин К.В., Бенько Е.М., Мамлеева Н.А.,

Митрофанова А.Н., Лунин В.В.

Московский государственный университет им.М'ВЛомоносова,

химический факультет, г.Москва

Предложены методы решения обратных задач для реакций

озонирования, проводимых в барботажнем реакторе. Проанализирована

математическая модель барботажного реактора для случая, когда

лимитирующей стадией является химическая реакция. Эта модель для

большинства реакций озонолиза содержит нелинейные дифференциальные

уравнения, не имеющие аналитического решения в явном виде.

Нами разработан метод, позволяющий для данной кинетической

модели находить решения исходных систем дифференциальных уравнений

в неявном виде. Это, в свою очередь, дает возможность проверить

адекватность используемой кинетической модели барботажного реактора,

провести дискриминацию предполагаемых кинетических механизмов и

определить соответствующие константы скорости.

Рассмотрены различные кинетические схемы окисления химических

соединений озоном. Процесс окисления можно представить как

совокупность и-параллельных бимолекулярных реакций:

Ai + ОЗ = Pi J 1,2,...n

где Ai - ь-ея функциональная группа вещества А, либо Ai -индивидуальное

вещество смеси, состоящейиз п компонентов.

Озоно-воздушная смесь с концентрацией озона СО со скоростью W

поступает в барботажный реактор (W = ro/v; где о-обьемная скорость

подачи газовой смеси в реактор , J7...0бъем реактора ). В реакторе

устанавливается квазиравновесное распределение ОЗ между жидкой и

газовой фазами

ОЗ(г) <=> ОЗ(р)

с константой равновесия К

Озонирование Ai происходитв ЖИдкой фазе по реакции

k·
Ai (р) + ОЗ (р) 1 >Pi, i-l ...п J
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с константой скорости ki .

Полная кинетическая кривая в этом случае описывается системой

дифференциальных уравнений:

i-l,2...n,

dC = U(q; - С) - I,kiCAi ,
dt i = 1

аА' VCk;A'-- = -1\..' 1n1 ,
dt

(1)

(2)

где u= W/К; qJ, с- концентрация озона в момент времени t на выходе из

реактора, заполненного, соответственно, растворителем и исследуемым

раствором.

Решение системы уравнений (1), (2) имеет следующий вид:

где

(1 ~ АiO -kКх)
У = уоо - L. ---е ,

i=] Уоо

t

У == Wf (q; - C)dt - KC(t) ,
о

t
х == JCdt ,

О

(3),

(4),

(5)

Уос- максимальный расход озона.

Аналогичный подход использован для анализа кинетической

схемы, состоящей из ряда последовательных реакций. Например, для

простейшей схемы:

А+Оз (р) k1 ) Р1

Р1 +0з (р) k2 ) Р2,

когда исходное вещество А взаимодействует с растворенным озоном,

образуя промежуточное соединение Р1 , которое далее окисляется до

конечного продукта Р2. Решение соответствующей системы

дифференциальных уравнений имеет вид:

1 2k2 - k] 1 k]
у= yoc[l-- exp(-k1Кх) - - . exp(-k2Кх)] (6)

2 k2 - k] 2k]-k2

Предложенный метод использован для изучения кинетики и

механизма реакций озонирования лигнина, его модельных соединений

( фенол, гваякол, вератроп и т.д.), ионов переходных металлов (Fe+2,

Mn+2) . Определены соответствующие кинетические параметры и

получены сведения о механизме исследованных процессов.
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МОДЕЛИРОВАНИЕ" КАТАЛИТИЧЕСКОГО ПРЕВРАЩЕНИЯ

МЕТАНОЛА В ФОРМАЛЬДЕГИД НА СЕРЕБРЕ

А.И. Русинов, А.И. Бутенко, А.С. Савенков

Харьковский государственный политехнический университет, г. Харьков, Украина

(6)

(5)

ОО}

(11)
х

При производстве формалина используют катализатор СИП (есеребро

на пемзе»), массовая доля серебра в котором около 40%. для разработки

эффективных катализаторов с меньшим содержанием серебра необходимо

иметь информацию о кинетике процесса.

Известны работы, в которых авторы определяли наблюдаемые

кинетические параметры без учета массопереноса реагентов же

отмечали факт диффузионного торможения, но не оценивали его

количественно. Общепризнанно, что данный процесс может быть описан

следующими реакциями:

Кl
СНзОН+0,5О2 " СН2О+Н2О (1)

К2
СИзОН ---1» СИ2О+Н2 (2)

К3
СН20 ) СО+И2 (3)

К4
СН20+02 ) СО2+Н2О (4)
Обозначим текущие концентрации в ядре потока каждого из семи

участвующих в превращениях веществ соответственно: Сl - СИзОИ, С2 ­
02, С3 - СИ2О, С4 - С02, С5 - СО, С6 - Н2, С7 - Н2О. Запишем систему

уравнений изменения концентрации каждого вещества с учетом изменения

объема системы:

dCl 05 ...dt = -Кl· Сlв .С2в ' - К2 .Сlв - 0,082 . Т· Сl х

х (Кl· Cls . C2~,5 + К2 .Сlв + К3 . С3),

dC2 05
- = 0,5 . Kl· Сl .С2' - к4 .С2 .СЗ - о 082 .Т .С2 хdt в в ,

х (Кl. Cl s . C2~,5 + К2· Cl s + КЗ· СЗ),

dСЗ 05ill= кгсг, ·С2в ' -кзсз, -КЗ·СЗ-К4·С2·СЗ-О,082·Т·СЗх (7)

х (Kl· Сlв . C2~,5 + К2· Cls + КЗ· СЗ),

dC4 05 .ili = К4· С2· СЗ - 0,082· Т· С4· (Kl·Cls . С2 а ' + К2· Cl s + К3· С3), (8)

dC5 05 •ili = КЗ· СЗ - 0,082· Т· С5· (Кг- Сlв . С2в ' + К2· Сl В + КЗ· СЗ), (9)

dC6
--= К2·Сlв +К3·СЗ-0082·Т· х
ili о'

х (Kl· Cls . C2 s,s + К2 . Cl s + КЗ· С3),

dC7 05ili = Кг- Cls .С2в ' + К4· С2· С3 - 0,082· Т·

х (Kl· Cls . C2~,5 + К2· Cl s + КЗ· СЗ),
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где С18' C2g - приповерхностныеконцентрации метанола и кислорода

соответственно.

С18' С28 рассчитывали по известной формуле:

1- C is _ 2,32· Ws ·do (12)
С} - о. С.! . ReO,7. SсО,ЗЗ

Наблюдаемую скорость конверсии W8 определяли по скорости

превращения кислорода в проточном реакторе на катализаторе СНП с

диаметром зерен 0,13 см; объем катализатора 2,0 мл; расходх~оздуха

lА л/мин.; 02lСНзОН=0,3 моль/моль; площадь сечения реактора 1,72 см2;
и расечитывели по кинетическому уравнению [-го порядка по кислороду.

'Результаты кинетических опытов представлены в таблице 1.

Т б 1 Па лица - оказатели процесса в кинетических опытах

Температура, Конверсия Селективность Степень превра- W8·10
5

метанола, по фомальдегиду, щения кислорода,
моль/(с,см2)

К мол.% мол.% %

753 53,0 93,7 88,4 1,107

773 54,8 93,7 89,5 1,158

803 57,0 93,6 90,8 1,226

833 58,8 93,5 92,0 1,298

863 60,0 93,4 92,8 1,352

Необходимые данные для нахождения D, Ке, Sc взяты из справочной

литературы.

Решение системы уравнений (5) - (11) методом Рунге-Купа с учетом

найденных выражений С18 и С28 позволило определить истинные константы

скоростей (таблица 2). Данные таблицы 2 в координатах lnК от 1/Т

группируются вдоль прямых, тангенсы угла наклона которых дают истинные

энергии активации реакций (1), (2) и (4), соответственно равные 30,3; 50,0 и

21,4 кДж/моль. Расчеты скорости конверсии метанола по истинным

константам скоростей и энергий активации показали, что явление

массопереноса тормозит скорость процесса в 5 раз. То есть, достаточно 20%
рабочей поверхности катализатора для переработки всего подводимого

метанола, что полезно учесть при разработке малосеребряных катализаторов.

Таблица 2 - Истинные константы скоростей отдельных реакций на

катализаторе СНП

Температура, К Кl к2 К3 К4

753 6015 18,0 - 17960
773 6700 22,4 - 19540

803 8225 29,2 - 22580
833 9670 38,4 0,36 24830

863 11150 49,9 0,60 27800

Исходя из полученных данных нами разработан катализатор с

массовой долей серебра 20-15%, с высокой активностью и селективностью.
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FLOW STRUCTURE яоношнCHANNELS

Magne апо J.J. Witton'"

Согпвцвюг Неа! Transfer Technology Group

Оераптеп! Propulsion, Energy апо Automotive Engineering

School 01 Mechanical Engineering

Cran1ield University Cranfield 8edford England

Tel. No,. +44-(0)-1234-754636, Fax No. +44-(0)-1234-750728

Email: j.j.witton@cranfield.ac.uk

Introduction

Тпе цве 01 monoliths in catalytic геасюгв '::; well-established '" пшпегоцв вгвав, notabIy' '"

exhaust gas clean-up юг power апа ргссевв plant апс ашопювйее. Тпе flow rates апа

геасюг sizing аге ойеп вцсп аз ю гпаке the hydrodynamic flow regime laminar, where

пшпепса' апо analyticai вошйопв exist to predict the fiow апо папвроп спагвстепвйсв. 181

ошегоаеев, designs тау requirea higher геастагп throughput апо the 110w regime

Ьесогпев попипайу turЬulent, with Reynolds пшпоегв greater than 3000.

Channel вцпасев have high relative roughness апо аге опеп unsymmetrical '" сговв

весйоп. Reynolds Numbers тау Ье between 500. Flow спагвстепвйсе '" these

сисцгпыапсее аге по! соуегео '" the generai where Reynolds Numbers авоче

about 40000 have Ьееп ехапипео Ьи! little work exists below this to guide design.

Experimental Study

Тпе work агове (гот а study о' catalytic for gas turblnes. '" тапу gas turЬine

catalytic сопюцвцоп systems tne flow is папвйюпа! '" Reynoids питЬег апа, with а

гевшсйоп оп спаппе] авресг installation, the flow is not fu!ly developed омег

пювт 01 the пюпойш length. Тпе was а 400 cells рег square inch

сопйегйе extrudate that had Ьееп wash '" а сопчепйопа' гпаппег. Гпе

study was сопоцстео using two согпропегп апегпсгпепу оп а вцрегвса'е

(х 15) metal спаппе], assuming Reynolds similarity. The walls о' the channel were

roughened randomiy using electro discharge machining орйса! ассева provided

through the wall а! intervals along the согпегв the спаппе: were radiussed

to ргооцсе typical extrusion/coating dimensions. Nominai were:
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спаппе! side wall width

согпег radius

15тт

3тт

hydraulic diameter 15.85 тт

аэресг гапо (Iength/hydraulic diameter 70

nominal roughness height, (specified as реак to valley difference 40 шп

relative roughness (experiment) 2.53 х 10-3

maximum relative roughness (monolith) 5 х 10'3

Тпе спаппе! сошо Ье heated electrically ю simulate the thermal Ьошшагу 'ауег ргооцсео

during heterogeneous catalytic геасйоп. Ехрепгпегпвwere репоппео cold and по! Ьи! only

the cold гевцйв аге геропео in the ровтег.

Two согпропегп laser сорр'ег апегпогпепуwas цвео with Ьеагп ехрапвюп апо а 120тт

focallength [епв. This gave sufficient врапа! гввошйоп апо ап орйса' ргоЬе volume 01 560

цгп х 50 шп dia. '" огоег to oblain гпеавцгегпегпа сюве to the wall the спаппе! could Ье

rotated аЬои! its lengthwise axis 50 that опе Ьеат сошо Ье а! grazing incidents то the wall.

High seeding rates were песеввагую ргооцсе аоеоцате data гатев апо signal/noise гайов

in the пеаг wall region. Wall ргеввцге тарв were fitted along the channellength.

Air flow Into the спаппе: was fed (гот а metered system into а Ье" пюшп апо tripped а! the

channelleading edge. to внпшаге а plug flow арргоасп velocity ргоше to the гпопоййт,

Results

Data оп the development о' axial velocity profile, сеппейпе птахипшп velocities and flow

вшюшгеwШ Ье shown. Айегайопа in впцсшге Ьетееп flow сговв весйопв with radiussed

and впагр согпегв wШ Ье Шustгаtеd.
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КАТАЛИТИЧЕСКИМГИДРИРОВАНИЕМВ РЕАКТОРЕ

ЖуковаО.П, СтефоглоЕ.Ф.

Институт Угля и УглехимииСОРАД Рукавишникова,21, Кемерово, UJ'UV,"J. Pn,I"'N,flJl

с

Изучен новый газожидкостной процесс на суспендированном

периодическом реакторе. Разработан метод

кислоты (EEpNВA) в анестезине в периодическом

получения анестезина была использована новая установка с двумя соединенными

реакторами. Первый реактор работает как насытитель суспензии

водородом в растворе изопропанола. Во втором реакторе исходный

предварительнонасыщаетсяводородомпри тех же условиях(Т и

После того, как суспензия переводится избыточным давлением из верхнего в

нижний реактор, включается мешалка и открывается клапан подачи водорода и

реакция начинается. При этом в реакторе создаются такие условия, которых

величины

начальная скорость реакции определяется величиной концентрации газа, близкой к её

равновесному значению. Этот метод позволяет

уравнения исходя из найденных значений начальных скоростей в реальном

в этом

u~r'hп~~q механизм

кинетическомрежиме.

Процесс гидрированияEEpNВA в анестезине протекал в изопропилсвомспиоте на

5% РdlС порошковом катализаторе (dp=lO цм). Было изучено влияние температуры на

растворимость водорода в изопропаноле и растворах EEpNВA и

растворителе. Концентрация растворённого водорода в суспензии

хроматсграфически. Условия ОПЫТОВ T=40-120° С и

восстановления нитроароматических соединений и

предложен следующий вид уравнения скорости реакции:

компонентов

kKHCHL KLCL К МОЛ

Rcа! == l+KHCH L 'l+KLCL +КрСр , кгрd ,с

Температурная зависимость констант:

КН == 5.38 '10-9 ехр(6658 / RT) ,KL := 8.186·} I

Кр = 0.025ехрО9.7 / RT) ,k = 1544 . 101l 1.7 I
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Константа Генри для исходного раствора нитроэфира в изопропилсвом спирте:

CNEo =0.73 КМОЛЬ/Л/, HeNE =1.708 ·106 exp(7.l5 / R1) Па МЗ/КМОЛЬ; дЛЯ

анестезинаCANo = 0.64 КМОЛЬ/М З, HeAN = 1.681·106 ехр(6.85 / R1) Па МЗ/КМОЛЬ.

Специально предложенная методика обработки результатов позволяет, шаг за

шагом представляя найденные значения скоростей реакции в соответствующих

Ij:

координатах, графически рассчитать параметры yp.(l). Представляя l/Ro от l/CH и

J/CL для разных Т и р, из отрезков, отсекаемых на оси ординат и угла наклона

линейной зависимости этих функций, можно определить параметры уравнения

'"предложенной скорости реакции О). Зависимости Rcat от Сн и CL были получены

экспериментально при разных Т (Рис.l,2) и сопоставлены с рассчитанными

значениями из ур.П), используя полученные константы (Рис.З), Разработан

оптимальный режим промышленного адиабатического процесса в аппарате с

мешалкой.

1.21.00.8

00

0.6

-T-3S3 К

-Т-З7З К

- "1"=393 К С1.. ,км:оль/м3

0.40.2

60

4030

о -т=зsз К

l!b!I -Т-373 К

.... -Т=393 К

120

'"Рис, 1 Зависимость Rcat от Сн (эксперимен-

тальные и расчетные данные из ур.П)

Ccat=O.02 КГрd/МЗ , CLo=O.73 кмопь/м3 .

РИС.2. Экспериментальныезначения

Rocat из ур.(1) для различныхТ

(Рю=2.5 бар, Ccat=O.02 кгrиI/М3) '

lrr':lOOO, 11К

2.90 3.002.802.702.60

-4
~__~?..,....,.,:::;;..-~:,p5.38'10 a:p(8000.OJT)

~=O.02S Ilexp(2400.0JТ)

3.5

-2.5
2.50

Рис.З Температурнаязависимость

константур.(1).
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НОВЫЕ ТИПЫ ХИМИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ И

РЕАКТОРОВ ДЛЯ ИХ ОСУЩЕСТВЛЕНИЯ





ЗЕМНАЯ КОРА КАК ГИГАНТСКИЙ

(о каталитических подходах к механизмам геохимических процессов во шпюидных

фазах эемнои "''''1'''''''/

Баре,nко В.В ..! Жариков

ИХФЧ РАН, ИЭМ РАН чаоногоповка носсия

как

спектр

и ПРИКЛ8Дного

и заполнены очень

возможных

что в

земных

позволяют с

как о

кинетике и динамических

в

возможных

должны

КИ(~ЛСtРОД-Г1РСIИЗIВОJ~НI:IIХ на

своему meX'31-111!3МIV к известным

геохимиков

земной о

роли

в работе развит принципиально НОЕIЫИ

анализу механизмов химической эволюции вещества

коры - подход, отводящий особую роль гетесогеино-катапигическому шактооу

цепи превращений образующих флюидные попости компонентов

На основе классических представпений

катализа покаэано, что флюидная полость представляет собой высокоэшфективный

естественный каталитический реактор.

обстоятельствами: во-первых, флюидные полости

активными в каталитическом отношении пористыми земными породами

глинозема, кремнезема, модифицированные ионами iiil,QT~r,nrll:!

аналоги традиционных, созданных человеком в земных VСIЮ!3iИЯ:Х. каталитических

систем); во-вторых, во флюидных полостях весьма благоприятные

для известных каталитических пропессов (температуры -
1000 и выше градусов, давления - в сотни сквозь полости

непрерывным потоком прокачиваются в состав геологического лвлюила:

реакционно-активные компоненты (водяной и

водород, азот, углеводороды), способные

различных продуктов превращения.

Термодинамический и кинетическии анализ

каталитических реакций во флюидных полостях

превращений особое значение с точки зрения

иметь следующие процессы: синтезы мпеводооодов

основе Н2О, СО, СО2 И Н2 (реакции,

реакциям Фишера-Тропша): пиропиэ

рукотворных процессов из класса реакций катавигического

риформинга), каталитическая переработка легких

хорошо известному в технологии синтеза

водородной смеси в реакции конверсии вопяноге

превращения углеводородов с образованием геердои

Развиваемые представления создают

самостоятельного направления в геохимии,

"каталитическая геохимия".

позиций рассмотреть такие важные

химическом составе флюидных фаз

характеристиках их образования, о

формирования геологических пород.

"каталитической геохимии" в лабораторных условиях.
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CATALYTIC INCINERATION OF GASEOUS WASTE

Freiria Сапёага, M.J. and Егеша Сапёага, М.с.

Расцпу of Sciences

University ofVigo. Vigo, Рошеуеёга, Spain

Мапу gaseous wastes аге characterized Ьу odor ог союг. Ойеп these опагастепвцсв result

ftom the ртевепсе oforganic compounds which, when ргорепу шсшегагес, wШ destruct.

Catalytic шсшегаюгв поппайу destruct gaseous waste а! 10w сопсешгапопв. Неагеёяав

раввев through а perforated plate to straighten the flow and тпеп развев through а catalytic

шагепа! рпог to discharge. ТЬе catalyst has the ргорепу of increasing the гаге of oxidation аг

lower тешрегашгев (ье., цве of а сататуы ргопютев destruction of gaseous waste at lower

тегпрегашгев).

ТЬе асша! вгерв in the catalytic геаспоп аге ав foHows:

Diffusion of the reactantswithin the gas впеаш, ршв the gas впеаш, through the

stagnant fluid surrounding the зцпасе ofthe catalyst.

Аёвогрцоп ofthe геасташа оп the сага'ует вцпасе.

Веаспоп ofthe геасгаптвто form products (usuaHy охшев).

Оезогрцоп ofthe products ftom the catalytic surface.

Diffusion of the products ftom the catalyst рогев and выпасе Шт to the vapor ог

gaseous рпаве outside (downstream) ofthe catalyst.

Catalyst materials поппайу used аге the поЫе metaIs, i.e., platinum, palladium, rhodium,

ею, Other materiaIs which function ав catalyst аге соррег chromite and охшев of соррег,

chromium, шавяапезе, nickel and cobalt.

Catalytic шсшегапоп systems must effect шпгпате mixing of the combustibIes within the

system. ТЬе gas must Ье brought to the required ignition тешрегашге for the oombustibIe то

Ье bumed, and good тешрегашге соппо] tbroughout the catalyst Ьеё is евэеппа]. Sufficient

oxygen пшвг Ье ргевепг in the gas впеагп ог must Ье added to it то епзцге охшапоп of the

contaminants.

ТЬе gas stream must Ье ftee of particulate mаНег to protect the catalyst ftom fouling. If

particulate matter is present, pretreatment of the gas, such as cyclonic separation ог

electrostatic precipita.tors, mау Ье necessary upstream ofthe catalyst.
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ТЬе catalytic шсшегагог сЬатЬет is сопвпцсгеё of ыее! от гейасюгу, depending оп the

тешрегашге developed. From 750 то 1100 ОР heat-resistant steel сап Ье цвеё, stainless вгее!

поm 1100 то 1300 ОР, and гейвсюгу materials аооее 1300 ОР. Steel is поппайу рготесгеё

with 4 то 6 in of insulation.
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УСТАНОВКА С ПСЕВДООЖИЖЕННЫМ СЛОЕМ КАТАЛИЗАТОРА для

ПЕРЕРАБОТКИ БИОЛОГИЧЕСКИХ ОТХОДОВ

З.Р. Исмагипов, М.А. Керженцев,

Б.И. Лунюшкин", Ю.В. Островский", J.B;M. Wouters*'"

Институт катализа СОРАН, Новосибирск, Россия

"'НП1ИИ В:НИПИЭТ, Новосибирск, Россия

WБЕТ В.У, Еегве], The Netherlands

Совместно с голландской фирмой WБЕТ B.V. начат проект по разработке

технологии переработки биологических отходов, в частности свиного навоза, в

псевдоожиженном слое катализатора. Эта проблема является актуальной для Западной

Европы, так как такие отходы приводят к загрязнению атмосферы, почвы и воды

токсичными соединениями. Предлагаемый процесс обеспечивает полное окисление

органической части отходов при низкой температуре 600-750
0С

с отделением

минеральной части. Процесс является автотермическим при содержании органических

веществ в отходах более 15-20%, т.е. не требует подачи дополнительного топлива.

Разработанная оригинальная система газоочистки позволяет очистить отходящие газы

от пыли и токсичных газообразных примесей. для исследования процесса разработана

и изготовлена пилотная установка мощностью 1О кг/час. Установка смонтирована в

Голландии, выполнены пуско-наладочные работы и начаты испытания по переработке

отходов в Научно-исследовательском институге свиноводства (Голландия,

г. Стерксель),

Установка (Рис. 1.) содержит: каталитический реактор (1) со встроенным в его

верхней части водяным теплообменником (2) и пусковым электронагревателем (1О)

для первоначального нагрева катализатора до температуры зажигания (300-400
0С)

при

запуске реактора; циклон (3) для улавливания пыли; струйный скруббер (4),

предназначенный для комплексного улавливания пыли и газообразных загрязняющих

веществ, абсорбер-конденсатор (5) и аэрозольный фильтр (6).

Установка работает следующим образом. Сжатый воздух подается в необходимом

количестве в нижнюю часть каталитического реактора для псевдоожижения слоя

катализатора и окисления органических веществ; жидкие биологические отходы

подаются на окисление в реактор насосом (7) из емкости (9).

В каталитическом реакторе происходит глубокое окисление органических

компонентов отходов. Температура газов и катализатора достигает 700-7600С. для
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снижения температуры отходящих газов до 350-370
0С

используется водяной

теплообменник (2), размещенный в верхней части реактора.

в ВВНТWlЯЦIlIO

~---f---I----=----+---~слIlВ

Рис. 1.Схема пилотной установки каталитической переработки биологических отходов:

1 - каталитический реактор; 2 -тепяообменник; 3- циклон; 4 - электронагреватель; 4 - струйный скруббер;

5- абсорбер-конденсатор; 6- фильтр; 7 - насос; 811, 8/2 - циркуляцнонные насосы; 9 - бак с отходами, 10 ­
пусковой электронагреватель; 11 - газодувка; 12 теплообменник нагрева фильтра, 13 - неизотермическая
насадка.

Отходящие газы каталитического реактора (1) содержат пыль, состоящую в

основном из зольного остатка, образующегося при сжигании отходов. для

улавливания крупной фракции пыли используется циклон (3), температура газов после

циклона перед подачей их в струйный скруббер (4) снижается дО ЗОО
О
С . В струйном

скруббере (4) в зоне пенообразования практически полностью улавливается пыль

размером более 3 мкм И большая часть газообразных загрязняющих веществ, таких как

оксиды серы, фосфора. Температура газов в струйном скруббере снижается с 300 до

БООС. Подача воды (или скрубберных растворов) на создание струйной решетки

осуществляется насосом (8/1).

Абсорбер-конденсатор предназначен для очистки газов от мелкодисперсной пыли

размером менее 3 мкм И окончательной очистки газов от кислых компонентов.

Температура газа в нем снижается от БО до 20-250С. Распыление воды (растворов)

осуществляется форсункой, установленной в верхней части скруббера. Орошающий

раствор в форсунки подается насосом 8/2. Окончательная очистка отходящих газов от

мелкодисперсной пыли осуществляется на волокнистом фильтре (б)Ос.
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КАТАЛИТИЧЕСКИЕ АКТИВАТОРЪИ: ГОРЕНИЯ ТОПЛИВА для

СНИЖЕНИЯ вгвдных ВЕЩЕСТВ В ПРОМВЫБРОСАХ

топочных УСТРОЙСТВ КОТЕЛЬНЫХ УСТАНОВОК И

ТЕХНОЛОГИЧЕСКИХ ПЕЧЕЙ

Каренгин А.Г., Тихомиров И.А., '*Арефьева Р.А.,

Губайдулнна ТА., Меркулов А.В., Сосновский С.А.

ТОМСкий политехнический университет, г. ТОМСК

'*АОЗТ "Сибкабель", г. ТОМСК

Топочные устройства ТЭЦ, технологических котельных и печей,

сжигающих газовое, жидкое и твердое топливо являются одним из

основных источников загрязнения воздушного бассейна городов России. Их

газовые выбросы характеризуются большими объемами, сильной

запыленностью, невысокими температурами, содержанием сажи, оксидов

углерода, азота, серы, ванадия и других соединений. Установка

каталитических фильтров в этих случаях технически и экономически

неэффективна и необходим иной подход. Он состоит в том, что в топочное

устройство непосредственно с топливом вводится каталитический активатор

горения топлива (КАГТ) на основе ультрадисперсных каталитических

материалов (УДКМ), прошедших предварительную специальную обработку.

УДКМ, благодаря очень малым размерам частиц (менее O.OlMEМ), большой

удельной поверхности (50 - 500 м2/г) и особому фазовому состоянию

обладают требуемыми каталитическими и химическими свойствами /1/.

Введение КАГТ в топочное устройство вместе с топливом позволит

постоянно иметь в каждой точке топочного устройства каталитически и

химически активные частицы УДКМ. Это дает возможность с самого начала

управлять механизмами горения топлива, образования и ликвидации вредных

веществ и обеспечит более полное сгорание топлива /2/.

В таблице приведены результаты испытаний КАГТ на технологической

котельной АОЗТ "Сибкабель", работающей на жидком топливе (котлы ­

186



ДЕ-IО. давление мазута - 5ати, давление

расход воздуха - 3,87 мЗ/с).

Марка Соотношение Температура

мазута мазут:КАГТ в дымоходе в

кг/кг С

1000:0 160

М-I00 1000:2 160

1000:2 160

М-40 1000:0 180

1300:1 160

М-40 1000:0 190

1300:0,25 180 5,656 9

технологических испытанийТаким образом, результаты проведеиных

показывают высокую эффективность и

использования КАП для снижения и ликвидации вредных веществ в газовых

выбросах различного рода топочных устроиста.
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ЭНЕРГЕТИЧЕСКИЙ АНАЛИЗ ПРОЦЕССА ПОЛУЧЕНИЯ КАРБИДА·

КАЛЬЦИЯ ИЗ РАЗНЫХ БИДОВ СЫРЬЯ

В.В. Колесник, В.Н. Орлик, В.г. Кульбачный, В.Н Проскудин"

Институт газа НАН Украины, г.Киев, Украина

"Институт электросварки НАН Украины, г.Киев, Украина

Производство карбида кальция относится к энергоемким процессам вследствие

значительной эндотермичности и высокого температурного уровня химического

превращения, Поэтому вопросы энергосбережения для этого процесса особенно

актуальны, и важно сравнить энергозатраты при получении карбида кальция из разных

видов исходного сырья: известняка, оксида кальция и гидрооксида кальция.

В качестве показателя энергетической эффективности процесса рассматривались

два критерия: - удельный расход электроэнергии на килограмм произведенного

технического карбида кальция и удельный расход электроэнергии на литр ацетилена,

который может быть затем получен из произведенного карбида кальция.

Варьируемыми параметрами были концентрация оксида кальция в карбиде кальция и

степень предварительного подогрева исходной шихты.

Расчеты производились на основе построенной математической модели процесса

производства карбида кальция, учитывающей наличие в исходном сырье различных

примесей заметно влияющих на энергетические и экологические показатели процесса.

В процессе производства карбида кальция на основе оксида кальция получена

экстремальная зависимость удельного расхода электроэнергии на литр ацетилена в

функции концентрации содержания оксида кальция в техническом карбиде кальция.

Обьясняется это тем, что при повышении концентрации СаО в диапазоне от О до 29% ­

точки эвтектики, происходит снижение температуры плавления, и поэтому совместное

снижение энергозатрат на нагрев шихты и на проведение реакции получения карбида

кальция превалирует над снижением литража производимого карбида кальция.

Предварительный подогрев шихты снижает общие энергетические затраты на

получение карбида кальция, однако не влияет на характер экстремальной зависимости

энергозатрат от. концентрации оксида кальция в производимом карбиде кальция.

Эффективность любого процесса зависит от возможности и степени утилизации

энергии выходящих потоков, при этом желательна непосредственная рекуперация
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энергии для нужд самого технологического процесса. В производстае карбида кальция

энергия уносится двумя высокотемпературными потоками - расплавом карбида

кальция и отходящими газами, состоящими, в основном, из оксида углерода.

Утилизация тепла расплава, выделяющегося в процессе кристаллизации и охлаждения,

по-прежнему является трудной и малоисследованной технической проблемой и в

данной работе не рассматривается. В то же время утилизация тепла и химической

энергии отходящего оксида углерода не представляет принципиальной сложности.

Расчеты показывают, что при производстве 1 кг технического карбида, содержащего

20% оксида кальция, образуется 0.35 кг оксида углерода, нагретого до температуры

1820 ос, при сжигании которого в стехиометрическом соотношении в атмосфере

воздуха образуется такое количество тепла, которого достаточно для нагрева исходной

шихты в режиме идеального смешения с дымовыми газами до 1500 ос При этом

образуется 1.25 кг высокотемпературных (1500 ос) продуктов сгорания (смесь из

45.5% мае. диоксида углерода и 54.5% мас. азота), энергия которых не может быть

непосредственно угилизирована в рамках только рассматриваемой технологии, и

требуется дополнительный потребитель этой энергии.

. Таким образом, утилизация энергии отходящих газов позволяет обеспечить нагрев

шихты до 1500 ос, что для производства карбида кальция с 20% оксида кальция

эквивалентно экономии 2362 кдж электроэнергии на 1 кг карбида кальция.

В процессе получения карбида кальция на основе непосредственного

использования известняка удельные затраты энергии приблизительно в два раза

превосходят затраты на производство карбида кальция на основе оксида кальция (при

этом максимальная температура подогрева шихты была ограничена обычно принятой

температурой разложения известняка - 1000 ос). Это объясняется не только затратами

на термическое разложение известняка, но и затратами на образование

дополнительного количества оксида углерода химическая энергия которого в рамках

только рассматриваемого процесса не может быть использована. Кроме того, имеет

место увеличение расходного коэффициента по углероду. Как и в предыдущем случае,

предварительный подогрев шихты обеспечивает снижение удельных затрат

электроэнергии. Так, в процессе получения карбида кальция с 20% оксида кальция при

подогреве шихты до температуры начала разложения известняка это снижение

составляет 2754 кДж/кг. Ограничение на максимальную температуру подогрева шихты

снижает возможности утилизации энергии отходящих газов на внутренние

потребности.
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IIроцесс получения технического карбида кальция из гидрооксида кальция по

энергозатратам находится между процессом получения карбида кальция на основе

оксида кальция и пропессом на основе известняка. Предварительный подогрев шихты

до 500 ос (температура кипения и начала разложения - 580 ос ) дает возможность

снизить затраты электроэнергии на 1195 ~KГ (ДЛЯ карбида кальция с 20%

содержанием оксида кальция). Те. и в этом случае физические особенности исходного

сырья ограничивают возможности непосредственного использования энергии

отходящих газов на внутренние потребности самого процесса,

Следует отметить, что в отличие от случая получения карбида кальция из оксида

кальция, в последних двух случаях (использование известняка или гидрооксида

кальция) не наблюдается экстремальной зависимости удельного расхода

электроэнергии на литр ацетилена от содержания оксида кальция в готовом продукте.

Это объясняется общим ростом энергозатрат, как следствие, снижением удельного веса

затрат энергии на подогрев шихты, величина которых в явном виде зависит от

температуры расплава -функции содержания оксида кальция в получаемом карбиде

кальция. Несмотря на существенное различие в удельных затратах электроэнергии и

сырья на единицу произведенной продукции (карбид кальция, ацетилен),

окончательный выбор между рассмотренными вариантами может быть сделан только с

учетом дополнительных технико-экономических показателей: близость сырьевой базы

и потребителя готовой продукции; соотношение цен на исходное сырье,

электроэнергию и готовый продукт; стоимость капитальных и эксплуатационных

затрат и др.
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ЭЛЕКТРОХИМИЧЕСКИЙ РЕАКТОР для СИНТЕЗА И МОДИФИЦИРОВАНИЯ

КАТАЛИЗАТОРОВ

А-А-Ламберов, р.г.Романова, с.Р.Егорова, А-г.лиакумович

Казанский государственный технологический университет

420015, Казань, ул. К. Маркса, д. 68, тел.З65892

Получению высокоэффективных носителей и катализаторов переработки нефти и

нефтепродуктов в последнее время уделяется огромное внимание. Перспективными

являются технологии экологически безопасные и экономически эффективные.

Нами разработан электрохимический реактор, позволяющий проводить процессы

синтеза гидроксида алюминия и модифицирования цеолитов.

Известно, что свойства активного оксида алюминия, используемого в качестве

носителей и катализаторов процессов химического и нефтехимического синтеза,

полностью зависят от его предшественника - гидроксида алюминия. Наиболее

распространенной технологией его синтеза является переосаждение тригидрата

алюминия (глинозема). Несмотря на широкое использование этого метода в

промышленности, он имеет существенные недостатки, эаключающиеся в

невозможности получать гидроксид алюминия с воспроизводимыми свойствами, что

связано с непостоянством режима осаждения. Полученный осадок представляет собой

смесь продуктов различного состава. Кроме того, такая технология характеризуется

большой металло- и энергоемкостью, образованием огромного количества сточных

вод (до 240 т/т АlzОз).

Сущность получения гидроксида алюминия в электрохимическом реакторе

заключается в осаждении гидроксида в анодной, либо катодной камере мембранного

электролизера посредством использования электрохимически генерированных

гидроксил- и гидроксоний- ионов. Преимуществом электрохимического осаждения

гидроксида алюминия является возможность автоматизации и регулирования подачи

реагента-осадителя, вследствие чего продукт может иметь заданные качественные

показатели.

Изучена зависимость морфологии, пористой структуры, размеров частиц,

содержания примесных ионов гидроксида алюминия от условий электрохимического

осаждения. Установлено, что основными параметрами, формирующими структуру

гидроксида алюминия, является рН и температура осаждения. Выявлены оптимальные

192



РР-С-7

режимы электрохимического осаждения гидроксида алюминия, приводящие к

получению конкурентоспособного продукта.

Одним из достоинств электрохимического способа получения гидроксида

алюминия является одновременная очистка осадка от примесных ионов, которые

вследствие электромиграции концентрируются в катодной камере. Исследованы

процессы переноса ионов натрия из анодной камеры в катодную в процессе осаждения

гидроксида.

Остаточное содержание натрия можно существенным образом снизить, не

прибегая к трудоемким и дорогостоящим операциям промывки, если проводить

финишную электрохимическую обработку гидроксида алюминия непосредственно в

камере осаждения. Суть финишной обработки состоит в том, что после окончания

дозирования алюмината электрохимический процесс не прекращается и токовые

параметры поддерживаются в таком режиме, чтобы в результате электромиграции

носителей зарядов добиться наиболее эффективного их распределения в камерах

электролизера. В результате финишной обработки гидроксида алюминия содержание

NаzОуменьшается до значений 0,08 % NazO.

Оптимизация условий осаждения позволила получить гидроксид, состоящий на

99,8% из псевдобемита, имеющий удельную поверхность до 400 cMz/r. При этом

энергетические затраты составили 8000 кВт ч/т, а объем промывочных вод не

превышал 25 т/т AIzОз/

Нами было проведено модифицирование цеолитов в электрохимическом реакторе,

заключающееся в обработке водной суспензии цеопита в анодной камере

электролизера. Генерируемый на аноде ион н.о' при взаимодействии с цеолитом

приводит к его декагионированию и изменению кислотно-основных свойств. В

результате электродиализа ионы натрия диффундируют в катодную камеру

электролизера и концентрируются с образованием гидроксида натрия. При обработке

цеопита в анодной камере происходит его декатионирование до остаточного

содержания NazO менее 0,1 % масс. Проведена оптимизация режима декатионирования

по следующим параметрам: природа и концентрация электролита, гидромодупь,

длительность обработки, материал межкамерной перегородки. Данный способ

экологически безопасен, позволяет значительно уменьшить количество используемых

реагентов, сокращает время проведения процесса. для высококремнистых и

низкокремнистых цеолитов степень декатионирования составила 0,05% и 1,1 - 2,0 %

Na20 соответственно.
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ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ И МАТЕМАТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ПРОЦЕССА

нвпеввыввого ПОЛУЧЕНИЯ ГАЛЛАМЫ ЛИТИЯ

Орлов А.А.

ТОМСкий политехнический университет, ТОМСК, Россия

Разработаны конструкция реактора для осуществления процесса непрерывного

получения галламы лития и математическая модель, описывающая данный процесс.

Получение галламы лития в реакторе происходит в процессе диффузии лития в

галлий при непрерывном прохождении капель жидкого галлия, под действием силы

тяжести, сквозь слой расплавленного лития.

В основу математической модели процесса непрерывного получения талламы

лития прямым растворением лития в галлии в расплавах металлов были положены

известные представления [1-4] о процессах формирования и отрыва капли жидкости

при прохождении ее сквозь отверстие, падения капли жидкости под действием силы

тяжести в атмосфере газа, движения капли жидкости под действием силы тяжести в

другой жидкости, диффузии в жидких металлах. Процесс непрерывного получения

талламы лития рассматривался как последовательность вышеперечисленных

физических процессов, происходящих с одной отдельно взятой каплей.

При разработке математической модели процесса непрерывного получения

талламы лития, указанным способом были сделаны следующие допущения:

1. Капля галлия (галламы лития) имеет шарообразную форму и не меняет ее

при соударении с поверхностью расплавленного лития, а также при

дальнейшем движении в слое лития (не деформируется).

2. Траектория движения капли галлия (галламы лития) в атмосфере аргона и в

слое расплавленного лития прямолинейна.

3. При диффузии лития в галлий изменяется лишь радиус (объем) капли

получаемой талламы лития пропорционально количеству (объему)

внедрившегося в галлий лития.

4. Обратная диффузия (галлия в литий) не учитывается.
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5. Внедряющийся в каплю галлия литий образует сначала сплошной слой на

границе раздела полученной капли талламы лития и жидкого лития, а затем

перераспределяется по всему объему капли талламы лития.

С учетом данных допущений составлен алгоритм расчета параметров

физических процессов, протекающих с каплей галлия с момента начала её образования

до получения талламы лития заданной концентрации.

Алгоритм расчета включал в себя последовательное определение следующих

характеристик процесса:

1. Определение радиуса капли галлия.

2. Нахождение скорости капли галлия в момент ее вхождения в литий, при

различных значениях высоты падения капли (расстоянии между

перфорированной пластиной и слоем лития).

З. Уточнение значения скорости капли галлия при ее входе в слой лития.

4. Определение коэффициента диффузии лития в галлий.

5. Определение времени движения капли галлия в слое лития, необходимого

для насыщения капли галлия до заданной концентрации по литию.

6. Нахождение толщины слоя лития.

В соответствии с данным алгоритмом составлена программа "DROP" расчета

основныхпараметровпроцессанепрерывногополученияталламы лития на ЭВМ.

Математическая модель и программа расчета могут быть использованы для

других жидкометаллическихсистем.
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НЕСТАЦИОНАРНЫЙ КАТАЛИТИЧЕСКИЙ АППАРАТ "КАРТ"

Ю.В. Островский, Г.М. Заборцев, А.А. Шпак

Новосибирский проектно-изыскательский институт внипиэт,

Новосибирск, Россия
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Стационарные каталитические аппараты, несмотря на то, что их

эффективность близка к 100%, способ имеет один существенный

недостаток. При малом содержании окисляемых веществ, для нагрева смеси

до температуры начала реакции каталитического окисления требуется либо

дополнительный подвод тепла, либо чрезмерно большая поверхность

регенератора тепла отходящих газов, что ведет к удорожанию процесса

газоочистки. Автотермический процесс в этих аппаратах возможен при

достаточно большом (5-7 г/м3) содержании органических веществ в очи­

щаемых газах. Другим обязательным условием является относительное

постоянство во времени содержания этих примесей, что несколько

ограничивает применение этого метода.

Альтернативным способом является нестационарный каталитический

процесс, суть которого заключается в циклическом изменении направления

потока газа в слое катализатора, расположенного между двумя теплооб­

менниками [1]. Благодаря высокой удельной поверхности регенеративного

теплообменника, газ на достаточно коротком участке слоя разогревается до

таких температур, при которых химические реакции протекают со

значительной скоростью и тепловыделением. В слое катализатора

формируется движущийся тепловой фронт, для удержания которого

производят переключение направления потоков. Из-за высокой

теплоаккумулирующей способности этих аппаратов появилась возможность

обеспечения автотермического режима работы при концентрациях

значительно меньших чем в стационарном слое.

Нашим предприятием совместно с сотрудниками лаборатории

математического моделирования Института катализа РАН разработан и

спроектирован каталитический аппарат КАРТ-720 производительностью по

газу 720 нмЗ/час (см. рис.).

Аппарат содержит камеру переключения направления потока газов - 1,

регенеративные теплообменники 2 и 3, 4, 5 слои катализатора;

6 - электронагреватель; 7 - патрубок подачи топлива; 3 - термопары,

патрубки входа и выхода газов 9, 10 и слой теплоизоляции - 11.
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Это горизонтальный аппарат с поверхностью регенеративных тепло­

обменников 1500 м2, мощностью электрических нагревателей 15 кВт и габа­

ритными размерами 640х640х4200 мм. Регенеративный теплообменник

выполнен из пластин гофрированной нержавеющей стали, собранных в

секции, с воздушными зазорами между ними. Степень очистки находилась в

пределах 92-94% при исходной концентрации паров растворителей

лакокрасочных материалов 0,6-0,8 г/м3 .

Аппарат КАРТ-720 прошел два тура опытно­

промышленных испытаний по очистке вентиля­

ционных газов малярного производства ПО

6 "СЕВЕР" (г. Новосибирск) и в целом показал свою

работоспособность, но оказался более сложным в

5 эксплуатации по сравнению со стационарными

реакторами из-за наличия движущихся частей в

3 запорной арматуре, а также более низкими

степенями очистки по сравнению с аппаратами со

стационарным слоем катализатора, из-за

принципиальной невозможности достижения 100%
степеней очистки. В таблице 1 приведены

максимально возможные расчетные степени

очистки в аппарате КАРТ в зависимости от

активности катализатора и времени переключения

Схема аппарата КАРТ-120 потоков газа.

для очистки от низкоконцентрированных паров органических веществ с

минимальными затратами потребляемой электроэнергии предусмотрена

подача жидкого или газообразного органического топлива (отходы

производства) в слой катализатора [2]. Этот прием предотвращает выброс

неочищенного люздуха с повышенным содержанием паров органических

веществ из подконтактного пространства, что в целом повышает степень

очистки газов аппаратом на 2-3%.
Аппарат устойчиво работал в автотермическом режиме при

концентрации паров органических веществ в газах 1.0-1.5 г/м3 .

В процессе испытаний алюмомеднохромовый катализатор ИКТ-12-8,
производсгва СКТБ "Катализатор" (г. Новосибирск), проявлял высокую

активность в реакциях глубокого окислении углеводородов и практически

не потерял своей первоначальной активности. Однако в режиме

периодического изменения направления движения теплового фронта

механические свойства катализатора претерпели некоторые изменения

(таблица 2), т.е. катализатор стал более прочным.
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Таблица 1

Расчетная степень очистки газов аппаратом КАРТ-720 при различной

активности катализатора.

Время переключения Активностькатализатора,

потоков, а%

't 100 90 80 70

Степень очистки %
3 27,3 24,6 23,1 20,2

5 56,4 50,8 45,8 40,1

10 78,0 70,2 62,9 55,0

20 89,1 80,2 71,5 62,5

30 92,7 83,5 74,3 65,0

50 95,6 86,1 76,6 67,0

100 97,8 88,0 78,3 68,5

500 99,5 89,6 79,6 69,7

Изменение механическойпрочности катализатораИКТ-12-8 в процессе

испытаний в аппарате КАРТ-720.

Образец NQ Прочность на раздавливание, Удельная

п/п Р кг/см2
поверхность,

SM2j r
Свежий Р ппп Р шах Р среди.

Отработанный NQl 13 30 21 198
по высоте

карзины NQ2 16 53 31 170
катализатора

NQ3 11 42 24 200
NQ4 12 39 21 172

13 44 25 197

Полученные результаты легли в основу конструирования каталитического

аппарата КАРТ производительностью 3000 м3/час [3], предназначенного для

очистки газов с концентрацией загрязняющих веществ от 150 до 1500 мг/м3.

Работа выполнена в 1985-1987гг.
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СТАЦИОНАРНЫЙ КАТАЛИТИЧЕСКИЙ РЕАКТОР "КРОТ"

Ю.В. Островский, Г.М. Заборцев

Новосибирский проектно-изыскательский институт эняпяэз:

Новосибирск, Россия

тел.: (3832) 76-96-35, е-тай: ost@pri.sib.rn

для очистки вентиляционных газов сушильного оборудования участка

литографии Завода бытовой химии 'г. Новосибирска от паров органических

соединений разработан и изготовлен стационарный каталитический реактор

типа "КРОТ" производительностью 2500 нм' /час по очищаемому газу.

Внешний вид реактора показан на рис. 1.
Реактор представляет собой моноблочную вертикально расположенную

конструкцию [1], содержащую двухканальный спиральный рекуператор

тепла 1, внутри которого размещены каталитическая секция 2 и

электронагреватель З, патрубки для ввода и вывода газов (рис. 2). По

сравнению с аналогами реактор типа "КРОТ' имеет более низкие

теплопотери и высокий коэффициент рекуперации тепла на уровне 80-85%.
Поверхность теплообмена достигает 180 м2. Расчет аппарата производили с

использованием усовершенствованной методики [2].

3

1i 11i 1-----1·.·-·[······.6...

Рис. 1. Внешний вид реактора Рис. 2. Схема каталитического реактора

«КРОТ»

в качестве катализатора окисления паров органических соединений в

реакторе "КРОТ' использовали алюмомеднохромовый контакт ИКТ-12-8

производства еКТБ "Катализатор" (г. Новосибирск), на котором была
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изучена кинетика глубокого окисления паров толуола, ксилола, ацетона,

этилцеллозольва, циклогексанона и уайт-спирита, являющихся основными

компонентами растворителей лакокрасочных материалов участка

литографии.

Окисление изучали на зерне катализатора размером 1,0+1,6 мм в

интегральном лабораторном реакторе при температурах 370-600 ОС. Процесс

удовлетворительно описывапся уравнением первого порядка по окисляемому

веществу (табл. 1).
Таблица 1.

Значения энергий активации и предэкспонцеальные множители

реакций глубокого окисления паров углеводородов.

Вещество Температурный Энергия Предэкспонен-

интервал, активации Е, циальный множитель,

ос кДж/моль ko
Толуол 563-603 79,4 ± 3,5 1,787 '" 108

Коилол 512-578 100,6 ± 12,0 2 420 '" 1010,

Ацетон 480-580 62,8 ± 4,6 8,920 '" 106

Эгилцеллозольв 373-473 58,8 ± 2,5 1,086 '" 108

Циклогексанон 453-528 45,1 ± 3,2 5,390 '" 105

Уайт-спирит 490-563 48,2 ± 6,5 2,838 * 105

Кроме того, был проведен эксперимент по окислению модельной смеси

углеводородов, моделирующей реальный состав газов на катализаторе

промышленного зернения при температуре t = 430 ОС и объемной скорости

W = 10000 час! (табл. 2.). В этих условиях обеспечивается практически

полное окисление углеводородов.

Разработан алгоритм сводного расчета, написана и отлажена

программа для ПЭВМ. В качестве исходных вводятся следующие данные:

начальная температура газа и температура газа на выходе из слоя

катализатора, объемный расход газа, начальная ширина аппарата,

первоначальная поверхность теплообмена, теплоемкости конструкционного

материала и катализатора, эквивалентный диаметр последнего, его масса в

слое и порозность, максимальное давление в аппарате. для расчета времени

запуска аппарата вводится установленная мощность ТЭНов.
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Таблица 2
Результаты окисления смеси паров углеводородов на катализаторе ИКТ-12-8

промышленного зернения при Т=430 ос и W - 10000 час].

Компонент Концентрация, Степень окисления,

смеси мг/м! %

Входная Выходная

Толуол 821 0.8 99.9

Ксилол 562 1.1 99.8

Ацетон 293 0.3 99.9

Этилцеллозольв 452 0.9 99.8

Циклогексанон 152 0.0 100.0

Уайт-спирит 128 0.4 99.7

в процессе работы программы в первую очередь вычисляется критерий

Re и при его малой величине, когда вариант экономически

нецелесообразен, программа возвращается к исходным данным. Затем

выполняется проверочный расчет параметров теплообменника и при его

несоответствии также происходит возврат на начало расчета. Далее

выполняется расчет падения давления в слое катализатора и сравнение его с

максимальным значением. В случае, когда рассчитанное давление выше,

происходит изменение параметров корзины с катализатором и расчет

выполняется заново. В таблице 3 приведены результаты на примере расчета

реактора производительностью 1000 нм-' /час с поверхностью теплообмена

75м2 при различной температуре входных газов.

Таблица 3.
Тепловой расчет каталитического аппарата KPOT-IOOO.

Показатели работы аппарата
Температура входных газов,

ос

10 20 50 100 150 200 250

Температура процесса, ос 400 400 400 400 400 400 400

Температура выходных газов,
90,3 97,1 118 154 192 232 272

ос

Степень рекуперациии тепла 0,794 0,797 0,805 0,818 0,829 0,839 0,847

Мощность эл. нагревателей, Вт 22890 21495 17880 13230 9730 6990 4770

Время запуска аппарата, час 0,675 0,635 0,542 0,429 0,340 0,263 0,193
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Расчетное гидравлическое сопротивление реактора не выше 800 Па.

Разработана конструкторская документация на реакторы этого типа

производительностью 150,200, 800, 1000, 1800 и 2500 нм3jчас [3].
Работа выполнена в 1990 г.
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МАТЕМАТИЧЕСКОЕ МОДЕЛИРОВАНИЕ ПРОЦЕССА ВОЗДУШНОЙ

ГАЗИФИКАЦИИ БИТУМИНОЗНОГО УГЛЯ ПОД ДАВЛЕНИЕМ В

РЕАКТОРЕ - ГАЗОГЕНЕРАТОРЕ ПИЛОТНОЙ ДЕМОНСТРАЦИОННОЙ
УСТАНОВКИ В ДВИЖУЩЕМСЯСЛОЕ

в.п, Паяков

Научно-технический центр угольных энерготехнологий Национальной академии

наук и Министерства энергетики Украины, Киев

Настоящая работа - продолжение исследованийй.З] по поэтапному

созданию общей методологии математического моделирования, расчета и

оптимизации сложных технологических схем для термохимической

переработки (пиролиза, сжигания и газификации) низкосортных, в том

числе и высокозольных, энергетических углей Украины в циркулирующем

кипящем слое под давлением. Она посвящена рассмотрению

математической модели, алгоритма, программы и некоторых результатов

расчета пролесса воздушной газификации полифракционного коксозольного

остатка высокозольного каменного угля марки ГСШ (донецкий

газопламенный семечковый штыб) под давлением в реакторе

газогенераторе пилотной демонстрационной установки для двухстадийной

газификации углей в ЦКС, разрабатываемой в настоящее время в НТЦУЭТ

НАН и Минэнерго Украины [3].
Данная установка состоит из трех основных структурных элементов:

1) пиролизера с медленно опускающимся зернистым плотным: слоем топлива [2];
2) реактора - газогенератора;

З) циклона-сепаратора.

Реактор - газогенератор пилотной демонстрационной установки [3]
является длинным цилиндрическим аппаратом (H>::::17M), в котором в

нижней части в режиме развитого пссвдоожижения (зона кипящего слоя), а

в верхней (зона надслоевого пространства) - в режиме пневмотранспорта

протекает процесс воздушной газификации полифракционного

коксозольного ототатка угля ГСШ при давлениях до 2.5 МПа. Процесс

включает гетерогенные химические реакции горения кокса и газификации с

СО2 , а также гомогенную реакцию окисления СО.

Одномерная нестационарная математическая модель процесса в зоне

кипящего слоя, рассмотренная в [4], построена на основании двухфазной

теории псевдоожижения с учетом продольной эффективной диффузии и

теплопроводности, фильтрации газа, циркуляции частиц, межфазного тепло-,

и массообмена между пузырями и плотной фазой, конвективного и

лучистого теплообмена между газовым потоком, коксозольными и эоловыми

204



гт-с-п

частицами, пристеночного теплообмена, теплопроводности в стенках,

поверхностных гетерогенных реакций горения-газификации коксозолъного

остатка, гомогенной реакции окисления СО.

Одномерная нестационарная математическая модель в зоне

надслоевого пространства построена на основании теории многоскоростных

взаимнопрониквюших континуумов. Рассматривается восходящее

прямоточное движение двухфазной гетерогенной химически реагирующей

многокомпонентной смеси в режиме пневмотранспорта, Учитываются

поверхностные гетерогенные реакции горения-газификации топлива,

гомогенная реакция окисления СО, конвективный массеобмен между

фазами, силы гравитации, вязкого трения, перепада давления, межфазного

трения, трения о стенки, конвективный и лучистый теплообмен между

фазами и стенками реактора, нестационарная теплопроводность в стенках.

Связь между зонами в реакторе осуществляется при помощи

эмпирических корреляций, отражающих унос твердых частиц в надслоевое

пространство.

Алгоритм расчета процесса в реакторе базируется на конечно­

разностных методах с использованием процедур автоматического выбора

шага по времени при помощи экстраполяции Ричарсона, Аналогичен методу

Зейделя.

Программа расчета процесса в реакторе реализована на ПЭВМ IBM

РС АТ 386/387 и язьпсе FORTRAN-90 (уегзюп 1.0 Мiсrоsоft for Windows).

При расчетах показано, что разработанная математическая модель,

алгоритм и программа расчета являются эффективными и устойчивыми,

позволяют получать информацию в виде полей основных характеристик

процесса по высоте реактора в различные моменты времени, пригодную для

использования в инженерно-технологической практике для отработки

режимов испытаний и планирования экспериментов в установке,

прогнозирования оптимальных режимов ее функционирования.

ЛИТЕРАТУРА

1. Корченой Ю.П., Майстренко А.Ю., Пацков В.П. и др./ / Хим.пром.­

1995.-NQ 1. -с.23-29.
2. Пацков В.П.j / XHI межд. конф, по хим. реакт., Новосибирск, ИК СО

РАН, 18-21.06.1996. -чJ. -С.251-257.

3. Технологии газификации углей для парогазовых установок/

Майстренко А.Ю., Дудник А.Н., Яцкевия С.В. -Киев: Знание, 1993. ­

68с

4. Пацков В.П., Корчевой Ю. П., Майстренко А.Ю.j / Хим. физ. пр. гор. и

взр.: ХI симп. По гор. и взр., Черноголовка, ИХФ (Ч) РАН,

18-22.11.1996. -чJ. -с.IЗ8-140.

205



РР-С-12

ИНТЕНСИФИКАЦИЯ ПРОЦЕССА КАТАЛИТИЧЕСКОЙ ОКИСЛИТЕЛЬНОЙ

ОЧИСТКИ РАСТВОРОВ ОТ СЕРОВОДОРОДА С ИСПОЛЬЗОВАНИЕМ

КАТАЛИЗАТОРА ТСФК В ЦЕПТРОБЕЖПО-БАРБОТАЖПОМРЕАКТОРЕ

СТ. Заварухин, г.г. Кувшинов, Л.В. Гогина, Н.Н. Кундо

Институт катализа им. г.к. Борескова СО РАН, Новосибирск, Россия

40 Л/Ч

З-5л

0.05 моль/л

ЗО г/л (в пересчете на NаНСОз)

О; 106 г/л

1 - 10 мг/л

9.4 - 9.5

15; 250С

50 мЗ/ч

- рН раствора

- температура раствора

- расход воздуха

Сероводород содержится в сточных водах предприятий топливной,

целлюлозной, кожевенной и нефтеперерабатывающей промышленности [1]. в связи с

большими объемами сточных вод и низким содержанием соединений серы в них

актуальной задачей является разработка интенсивных технологий сероочистки таких

растворов. Один из подходов к решению этой проблемы развивается в настоящей

работе и состоит в создании технологии каталитической окислительной очистки

растворов на базе катализатора ТСФК (тетрасульфонат фталоцианина кобальта

СоРс(SОзNа)4) [2-4] и центробежно-барботажного аппарата [5,6], являющегося одним

из современных тепломассообменных аппаратов и характеризующегося высокой

эффективностью и малыми габаритами.

для исследования процесса был разработан центробежно-барботажный реактор

(ЦБР) и создана на его основе установка проточная по воздуху, циркуляционная по

раствору и с возможностью подогрева раствора и воздуха. Эксперименты проводились

при следующих параметрах.

- расход раствора

- объем раствора

- состав раствора:

H2S (Na2S)

ььнсо,« Nа2СОз

Nа2S20з

ТСФК
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Сероводородсодержащий раствор моделировался раствором сульфида натрия.

Во время опытов проводился анализ раствора с интервалом в несколько минут до

полного его окисления.

В результате экспериментов обнаружено, что изменение параметров в

указанных пределах не влияет существенно на скорость окисления раствора.

На основании полученных экспериментальных данных оценена объемная

скорость окисления сероводорода в ЦБР в начальный момент (при концентрации

H2S 0.05 моль/л), которая составила 20 моль/лч.

для сравнения были проведены опыты по окислению аналогичных растворов

чистым кислородом и воздухом в лабораторном интенсивно встряхиваемом реакторе.

Было проведено сравнение ЦБР с лабораторным реактором и барботажным

реактором, испытанным на Новокуйбышевеком lПIЗ, по объемной скорости реакции и

было получено, что ЦБР существенно превосходит эти реакторы по данному

параметру, что указывает на перспективность использования ЦБР в процессах

жидкофазной окислительной очистки растворов.

Предложенная технология может использоваться также в процессе

жидкофазной каталитической окислительной очистки газов от сероводорода на стадии

регенерации циркулирующего раствора.
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СЕКЦИЯD.

ХИМИЧЕСКИЕ РЕАКТОРЫ В РЕШЕНИИ

ТОПЛИВНО-ЭНЕРГЕТИЧЕСКИХ ПРОБЛЕМ.

ДОБЫЧА И ПЕРЕРАБОТКА НЕФТИ И ГАЗА





PP-D-l
ПОЛУЧЕНИЕМАГНИТНЫХСПЛАВОВНА ОСНОВЕNd-Fe-B

ВНЕПЕЧНЫММЕТАЛЛОТЕРМИЧЕСКИМ:

ВОССТАНОВЛЕНИЕМ ФТОРИДОВ МЕТАЛЛОВ С

РАЗЛИВКОЙМЕТАЛЛА В КРИСТАЛЛИЗАТОР

А.С. Буйновский, П.А. Буйновский, А.Н. Качуровский,

В.В. Скрипников, В.Л. Софронов, ю.п. Штефан

Северекий технологический институт Томского

политехнического университета, г. Северек

Использование фторидной металлургии для получения различных

металлов и сплавов является достаточно перспективным. Поэтому наряду с

традиционными процессами получения металлических урана, плутония

восстановлением их фторидов, фторидная металлургия используется для

получения индивидуальных РЗМ, циркония, титана и других металлов, а

также сплавов на их основе. Расширение области применения фторидов

объясняется меньшей склонностью их к гидролизу и большими тепловыми

эффектами при их металлотермическом восстановлении по сравнению с

другими галогенидами, что позволяет вести процессы восстановления в

режиме самораспространяющегосявысокотемпературного синтеза (СВС).

f[ами разработан способ получения магнитных сплавов на основе

системы Nd-Fe-B путем внепечного кальций-термического восстановления

фторидов металлов, который используется на Сибирском химическом

комбинате. Операцию восстановления проводят в герметичных реакторах.

При этом шихту, состоящую из фторидов металлов, легирующих добавок,

ферробора и других компонентов загружают в металлический тигель,

футерованный путем свободной засыпки фторидом кальция.

Инициирование процесса восстановления осуществляют с помощью

электрической спирали. Продукты восстановления фторидов металлов

нагреваются, расплавляются, перегреваются за счет теплоты реакций и

формируются в слитки сплавов. Однако этот способ имеет ряд

недостатков, например, различные скорости охлаждения слитка сплава по

его радиусу и высоте, приводящие к неравномерности распределения

компонентов по слитку и, соответственно, к нестабильности химического

и фазового состава в разных точках слитка. При этом суммарная

концентрация РЗМ в слитке может отвечать требуемому составу для

изготовления высокоэнергетических постоянных магнитов. Кроме того

формирование слитков при восстановительной плавке (ВП) происходит на

поверхности засыпанного на дно тигля шпата (фторида кальция), поэтому

нижние поверхности слитков имеют неровности, раковины, покрытые

слоем проплавленного фторида кальция, что ухудшает товарный вид

продукции.
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Из литературы известно, что для получения сплавов с равномерным

фазовым и химическим составом необходимо получать слитки металлов

путем разлива расплава металла в металлические изложницы,

обеспечивающие быстрое и достаточно равномерное со. всех сторон

охлаждениесплавови уменьшающие тепловое воздействиешлака.

В связи с этим для улучшения качества поверхности слитков нами

предложен и разработан способ получения магнитных сплавов,

совмещающий операции ВП и разливки металла в изложницу, для чего

используется проплавляемая пробка (мембрана). Для реализации этого

процесса на практикенеобходимособлюдениеследующихусловий:

- расплав металла или сплава вначале должен сформироваться в

верхнем тигле, Т.е. практически «отделиться» от шлака;

- состав материала проплавляемой мембраны не должен отличаться

от состава металла или сплава, или соответствовать одному из

компонентов сплава;

- материал кристаллизатора должен быстро поглощать тепло,

отдаваемое при охлаждении металлом и сплавом;

- нежелательно попадание в кристаллизатор расплавленного шлака,

ибо это загрязняет металл и увеличивает теплосодержание системы

металл-шлак;

- шлак лучше всего собирать в отдельную емкость, расположенную

над кристаллизатором, или оставлять в тигле после слива расплава

металла.

При разливе расплава сплава в металлическую изложницу в него

не попадает шлак, поэтому поверхности слитков являются чистыми, а

слитки имеют товарный вид и только место «прилива» металла отличается

от всей поверхности слитка. В этом случае практически полностью

исключается .необходимость в операции пескоструйной зачистки

поверхностей слитков и тем самым образование одной из категории

отходов.

Нами исследованы процессы получения следующих типов сплавов и

лигатур в новом типе реактора восстановления:

1) лигатур с содержанием (60-70) % (мас.) Nd и остальное Ее;

2) сплавов - (35-38) % (мас.) Nd, (1,2-1,3) % В и остальное Ее;

3) сплавов - (12,5-13) % (мае.) Nd, (4,2-4,3) % В и остальное Fe;
4) сплавов составов 2 и 3, синтезированных при ВП с добавлением в

шихту лигатуры неодим-железо.

При исследованиях определены оптимальные условия проведения

процесса ВП в комбинированном реакторе, проверены различные размеры

и материалы мембран, порядок и методика шихтовки, тепловые условия

процесса ВП и ряд других факторов, а также разработана методика

теплового и конструктивного расчета этих реакторов.
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РАЗРАБОТКА ТЕХНОЛОГИИ И РЕАКТОРОВ ДЛЯИЕРЕРflо:РКЙ
ОТХОДОВ МАГНИТНОГО ИРОИЗВОДСТВА

А.С. БуЙновскиЙ,А.Ю. Макасеев, Ю.Н. Макасеев, В.Л. Софронов,

С.г. Сулима, В.В. Хлебенков,Ю.И. Штефан

Северекий технологический институт

Томского политехнического университета, г. Северек

в современных условиях потребность различных отраслей

промышленности в высокоэнергетических постоянных магнитах (ВЭПМ)

на основе редкоземельных элементов н,епрерывно возрастает.

Использование этих магнитов в двигателях постоянного тока, генераторах,

сепараторах и во многих других изделиях позволяет значительно

уменьшить их массогабаритные и улучшить энергетические

характеристики.

Однако, производство ВЭПМ по методу порошковой металлургии

связано с образованием значительного количества отходов (10-40 % от

массы готовых изделий), содержащих ценныеРЗМ. Причем наибольшая

доля отходов образуется при шлифовании заготовок магнитов в размер ­
15-30 % от массы готовой продукции, так называемые шлифотходы.

Шлифотходы, кроме основной металлической фазы,

представляющей собой магнитный материал Nd2FeI4B, содержат 5-14 %
мае. кислорода, 5-7 % углерода (в виде масел.составляющих смазывающе­

охлаждающую жидкость - СОЖ), 10-30 % влаги и небольшое, до 1.5 %,
примесей кремния и алюминия, последние попадают в отходы из

шлифинструмента. Типичный химический состав сухих шлифотходов,

полученных на магнитном участке Сибирского химического комбината

(СХК) следующий: Nd 19-24; Fe 45-50; В <1.0; С 5-7; Ni 0.4; Са 0.09; Си
0.09; Pr 0.50; Со 3.03; Al 0.6; Si 0.3; О 12-14 % мас,

В настоящее время шлифотходы от производсгва магнитов на основе

РЗМ в России практически не перерабатываются из-за остановки

производств РЗМ.

Ведущая среди производителей редкоземельной продукции

французская фирма Рон-Пуленк имеет возможность перерабатывать

шлифотходы. как и природное редкоземельное сырье, с использованием

технологии экстракционного разделения элементов и получения чистых

металлов. При этом стоимость РЗМ, полученных после переработки

шлифотходов, сопоставима со стоимостью исходных РЗМ.

В Севереком технологическом институте (СТИ ) совместно с

Сибирским химическим комбинатом проведены комплексные

исследования по переработке различных отходов производства

постоянных магнитов. На основе полученных результатов разработана

принципиально новая безводная фторидная технология переработки

шлифотходов от производства ВЭПМ.
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РР-.fh~едлагаемая технология позволяет перерабатывать шлифотходы
практически не меняя состава металлической фазы. Удаляются только

органические составляющие СОЖ в виде СОъ а также бор и кремний из

окисленных отходов при их фторировании в виде SiF4, ВFз. Большая часть

СОЖ удаляется из шлифотходов путем их декантации, а очищенную СОЖ

можно использовать повторно при шлифовании магнитов.

Сушка . и окисление необходимы для удаления избыточного

количества воды и термического обезуглероживания шлифотходов.

Подбор тепловых режимов позволил объединить эти два процесса в одном

аппарате без внешнего нагрева.

После окисления комплексный оксид, содержащий Fе20з, РЗМ2Оз,
Fе(РЗМ)Оз и а-Ре, подвергается магнитной сепарации для удаления

кремния, алюминия и других немагнитных примесей на барабанном

сепараторе, в котором используются постоянные магниты Nd-Fe-B.
Магнитную фракцию окисленных шлифотходов далее подвергают

фторированию элементным фтором. Низкая степень окисления отходов

позволяет проводить эту операцию при более низких температурах по

сравнению с фторированием чистых оксидов РЗМ и железа, что позволяет

значительно снизить энергозатраты на обогрев реактора фторирования.

Бор и кремний, как было сказано выше, в процессе фторирования

удаляются из шлифотходов в виде летучих ВРз, SiF4.

Полученные фториды подвергают внепечномукальциетермическому

восстановлению в герметичных реакторах. При этом в случае

необходимости в шихту кроме FеВ вводят легирующие добавки.

Полученный вторичный магнитный сплав может быть либо сразу

использован для получения ВЭПМ, либо дополнительно переплавлен в

индукционной печи для очистки от летучих примесей и получения более

равномерной кристаллической структуры и затем направлен на получение

магнитов.

По разработанной нами технологии .переработки шлифотходов от

производства магнитов на основе РЗМ на СХК была переработана опытно­

промышленная партия шлифотходов и получены магнитные сплавы и

лигатуры.

Полученные материалы по основным примесям отвечали

существующим на СХК техническим условиям. Из экспериментальной

партии полученных нами вторичных магнитных сплавов (без

индукционного переплава) с содержанием Nd-З4 % были изготовлены

постоянные магниты по методу порошковой металлургии. Образцы

магнитов имели следующие характеристики:' остаточную индукцию В, ­
1.0-1.1 Тл;коэрцитивную силу HcJ.! - 15-18 кЭ, что находится на уровне

характеристик серийно выпускаемых на СХК магнитов.

Нами разработаны, рассчитаны и спроектированы ряд типов

реакторов, предназначенных для процессов сушки, окисления,

фторирования и восстановления шлифотходов магнитного производства.
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ЭЛЕКТРИЧЕСКИЙ ВЗРЫВ ПРОВОДНИКОВ

КАК МЕТОД СИНТЕЗА ХИМИЧЕСКИХ СОЕДИНЕНИЙ

Ильин АН, Назаренко О.Б., Ушаков в.я.

НИИ высоких напряжений, 2. ТОМСК, Россия

Проблемы разработки химических технологий для получения новых материалов

ставят задачи исследования сильно неравновесных процессов, позволяющих достигать

экстремальных значений давления, температур, скоростей реакций и других

физических параметров. Одним из таких процессов является электрический взрыв

проводников (ЭВП). Электрический взрыв проводников - это резкое изменение

физического состояния металла в результате интенсивного выделения в нем энергии

при пропускании импульсного тока большой плотности О>106 А/см 2), приводящее к

нарушению металлической электропроводности и сопровождаюшееся генерацией

ударных волн и электромагнитного излучения. Одно из применений ЭВП - это

использование электрического взрыва как химического реактора. Продукты

электровзрыва при достаточном энерговводе представляют собой ультрадисперсные

порошки (УДП). Порошки, образующиеся в результате ЭВП, обладают рядом

уникальных свойств, совокупность которых определяет области применения УДП в

современной технике и технологиях - использование УДП в качестве катализаторов,

сорбентов, компонентов керамики т.д.

В нии высоких напряжений работы по получению УДП начаты в 70-х годах

Котовым Ю.А, Ивановым Г.Б., Мельниковым М.А, Яворовским Н.А Развитие работ

было направлено на исследование ЭВП в газах и получение в основном металлических

порошков. Большинство работ по ЭВП в жидкостях связано с применением

возникающих при этом мощных гидродинамических импульсов в различных

технологических процессах. Особенности взаимодействия диспергированного металла

с окружающей средой при ЭВП в конденсированных средах можно использовать для

получения новых видов УДП различных химических соединений, что расширяет

технологические возможности ЭВП·как химического реактора.

Настоящая работа посвящена экспериментальному исследованию

электрического взрыва проводников как метода синтеза химических соединений,

изучению влияния параметров ЭВП, индивидуального состава окружающей среды и

некоторых технологических факторов на показатели процесса. В качестве жидкой

окружающей среды нами выбраны дистиллированная вода и предельный углеводород

декан-жидкости, значительно отличаюшиеся по своему химическому составу и по
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физическим свойствам. Взрывались проводники из алюминия, вольфрама, титана,

железа, меди. для исследования особенностей воды как окиспительно­

восстановительной системы были выбраны металлы, которые имеют продукты

реакций с набором степеней окисления: железо, титан, медь. По данным

рентгенофазового анализа, электрический взрыв железных проводников в воде

приводит к образованию оксида железа РеО, титановых проводников - оксидов титана

Тi2Оз, у-Тi2Оз, Т407, медных проводников - оксида меди Си2О, в отличие от взрыва в

кислородсодержащих газах, где получаются Fе20з, Ti02, СиО, соответственно. При

взаимодействии частиц металла с протонами образуется водород, являющийся

активным восстановителем, наличие которого и приводит К смещению химического

равновесия в сторону исходных веществ. Электрический взрыв алюминиевых

проводников в воде, в зависимости от введенной энергии, состояния воды и

геометрических размеров реакционной камеры приводит к образованию устойчивой

суспензии гидроксида алюминия, низко- и высокотемпературным модификациям

у-оксида алюминия и п-оксида алюминия. Частицы образующихся порошков имеют

сферическую форму и среднеповерхностный диаметр 0,02-0,04 мкм. ЭВП в среде

жидких углеводородов изучался ранее в нии вн с целью пиролиза ВишневецкимИ.И.

Рентгеноструктурный анализ твердофазных продуктов реакции углеводород-металл

показал наличие карбидов металлов. Однако зависимости состава и свойств

образующихся порошков от параметров электровзрыва установлены не были.

Исследование продуктов ЭВП из различных металлов в декане показало, что при

повышении величины вводимой в проводник энергии наблюдается общая дЛЯ ЭВП в

любой среде тенденция уменьшения размеров частиц порошков, повышается

содержание карбидов и снижается доля остаточных металлов. Проведен

термодинамическийанализ образования химических соединений на различных стадиях

ЭВП. Относительное содержание карбидов сильно зависит от величины верхней

границы их термической устойчивости. Более высокая температура начала

стабилизации карбидов вольфрама и титана объясняет более высокое их содержание в

сравнении с карбидом алюминия в условиях одинаковой вводимой энергии. При ЭВП

в конденсированных средах возможно получение нескольких соединений в качестве

конечных продуктов при условии близких величин верхней температурной границы их

стабильности и наличия многокомпонентной окружающей среды. При электровзрыве

алюминиевых проводников в суспензии гексаметилентетрамина в декане были

получены карбид и нитрид алюминия.
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ОБЕЗВРЕЖИВАНИЕ НЕФТЯНЫХ ШЛАМОВ В РЕАКТОРЕ С

ПСЕВДООЖИЖЕННЫМ СЛОЕМ КАТАЛИЗАТОРА

З.Р.Исмагилов, М.А.Керженцев,

Б.и.лунюшкин*, Ю.В.островский'" г.М.Заборцев*

Институт катализа СОРАН, Новосибирск, *НГПИИ ВНИ:ПИЭТ, Новосибирск

Одной из важных природсохранных задач является разработка экологически

безопасной технологии переработки нефтяных шпамов, образующихся в емкостях для

хранения нефтепродуктов. для хранения извлеченного из резервуаров осадка

требуются значительные земельные площади, при этом создается серьезная угроза

загрязнения окружающей среды углеводородами. Как в отечественной, так и

зарубежной практике наибольшее распространение находит метод термического

обезвреживания нефтешламов. В результате их сжигания в атмосферу попадают

оксиды азота и серы, оксид углерода и сажа [1].

В данной работе предложена новая экологически безопасная технология для

обезвреживания нефтяных шламов, основанная на их переработке в псевдоожиженном

слое катализатора. Технологическая схема включает каталитический реактор и систему

очистки отходящих газов. Применение катализатора позволяет полностью сжигать

шламы при низких температурах (600-750
0
С) , при которых подавляется образование

оксидов азота [2]. Процесс исследован на стендовой установке каталитического

сжигания с образцами нефтешлама резервуарного папка пос.Торгили (Тюменская

обл.).

Установка (Рис.Т.) включает: каталитический реактор (1) со встроенным в его

верхней части водяным теплообменником (2) и пусковым электронагревателем (11)

для первоначального нагрева катализатора до температуры зажигания (ЗОО-400
0
С);

циклон (3) для улавливания крупнодисперсной пыли; реактор с сотовым

катализатором для дожигания СО и органики в отходящих газах (4), струйный

скруббер (5) и абсорберы-конденсаторы (6), предназначенные для комплексного

улавливания пыли и газообразных загрязняющих веществ, фильтр (7).

Стенд работает следующим образом. Сжатый воздух подается в необходимом

количестве в нижнюю часть каталитического реактора для псевдоожижения слоя

катализатора и окисления органических веществ; нефтешламы подаются в реактор

насосом (8) из обогреваемой емкости (l О).
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PP-D-4
в каталитическом реакторе происходит глубокое окисление органических

компонентов отходов. Температура газов и катализатора достигает 700-760
0С.

для

снижения температуры отходящих газов до 300-350
0С

и утилизации тепла

используется водяной теплообменник (2), размещенный в верхней части реактора.

4

В ВЕНТИЛЯЦИЮ

7

13

Рис. 1. Схема экспериментального стенда: 1 - кагалитический реактор; 2 -теплообменник; 3- циклон; 4

-дожигатель СО с сотовым катализатором, 5 - струйный скруббер; 6- абсорберы-конденсаторы;

7 -фильтр; g - насос подачи нефтешлама; 9 -: циркуляционные насосы; 10 - бак с нефтешламом,

11 - пусковой электронагреватель; 12 - газодувка; 13теплообменник подогрева фильтра.

Отработаны режимы каталитического сжигания и процессов очистки газов. В

оптимальных режимах концентрации на выходе из установки не превышают (мг/м3) :

СО - 1; оксиды азота - 21, диоксид серы -1; пыль -1. На основании проведенных

исследований разработан проект опытно-прсмышленной установки.
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ФИЗИКа а ХИМИЧЕСКИЕ ЗАКОНОМЕРНОСТИИЗМЕНЕНИЯ АКТИВНОСТИ Pt a

КАТАЛИЗАТОРОВ ПРИ РИФОРМИРОВАНИИ ПРЯМОГОННЫХ БЕНЗИНОВ

Э.Д. Иванчина. О.Г. Асадчий, В. Корниенко

Томский политехнический университет, Томск, Россия

E-mail: ТPU@TPu.EDu.Ru. Факс 22-39-95.

Топливно-энергетические потребности Томской области создают

необходимость получения высокооктановых моторных топлив в северных

промышпенных центрах (г.Стрежевой, г.Кедровый и ). Из практики

нефтеперерабатывающей промышпенности известно, что себестоимость

снижается, а рентабельность растет при увеличении объемов проиэводсгва.

При строительстве НПЗ малой мощности (менее 1 млн. т.г.) возникает ряд

осложнений:

1. Высокая себестоимость продукции.

2. Малая глубина переработки нефтяного сырья и узкий ассортимент

вырабатываемых продуктов.

Это приводит К нерациональному использованию сырья.

В связи с изложенным, несмотря на объективную необходимость

строительства модульных НПЗ производства высокооктановых топлив в

отдаленных районах с нервавитой транспортной схемой, остро встает вопрос

оценки эффективности вновь создаваемого промышленного комплекса. В 1998
году планируется ввод в эксплуатацию мини - НПЗ г. Стрежевой по технологии

фирмы «Репогас»..
Для оценки эффективности технологии проиэводства высокооктановых

бензинов предложен подход, который ранее бып использован нами для

крупнотоннажныхНПЗ.

8 основу подхода положена физико-химическая нестационарная модель,

учитывающая дезактивацию катализатора.

Под уровнем активности катализатора принято принимать выход

целевого продукта (ароматические углеводороды), который определили как

эффективностью технологии, так и режимами эксплуатации катализаторов.

Нами выполнены расчеты уровня активности катализатора процесса

риформинга установки «Репогас» завода стабилизации конденсата

подразделения Сургутгазпром при переработке углеводородного сырья

фракции 85-170
0
с на ппатино-ренивом катализаторе (газовый конденсат с

высоким содержанием нафтенов - 40% и более). На установке используется

катализатор, чувствительный к сере, и поток поступающий в реактор

риформинга должен содержать не более 1 мГ/КГ. С этой целью в схеме

установки риформинга предусмотрен реактор для удаления сернистых

соединений R-204, в который загружен катализатор сероочистки HRD-264.
Активным компонентом катализатора сероочистки является монооксид

марганца (МпО). Этот катализатор совмещает каталитические и

адсорбционные свойства. Он разлагает сероорганические соединения и

одновременно погпощает серу.
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катализатор МпО

RSH + Н2 ~ RH + H2S ) MnS + Н2О (1)

в первом случае HRD-264 выступает как катализатор, во втором как

адсорбент. Реакция (1) обратима. Константа равновесия этой реакции - К1

еыражеется уравнением:

К1:: [H20]/[H2S] MnS + 2НСI он> MnCI;z + H2S (2)
Константа равновесия к2 реакции (2) выражается уравнением:

К2:: [H2S] I [HCI]2.
За счет повышения температуры в реакторе сероочистки и при снижении

содержания хлоридов равновесное содержание сероводорода можно снизить.

МпО + 2НСI он> MnCl2+ Н2О (3.)
Реакция (3) имеет важное значение, т. к. она определяет соотношение

влаги и хлора в системе риформинга, необходимое для поддержания заданного

уровня содержания хлора на платиновом катализаторе.

Выполнена оценка активности платино-ренивого катализатора фирмы

Энгепьхард установки «Репотас». Катализатор имеет низкий уровень

активности в течение межрегенерационного цикла. Это является следствием

того, что данный катализатор был разработан сырья с высокой влажностью

среды (100ррт) и низким содержание серы в сырье (по проакту не свыше

20 Mr/Kr).
На дезактивацию катализатора большое влияние оказывает также

основной регулируемый параметр процесса - температура. Оперативное

изменение температуры необходимо при варьировании производительности

установки для поддержания постоянного уровня октанового числа. Процесс

риформинга на установке «Petrofac» протекает при очень больших

температурах 508-530 Ос, и для повышения октанового числа на один пункт
температурадолжна быть повышена на 2-4

0
с .

Дополнительно проввдены модельные расчеты сравнения

эффективности эксплуатации катализаторов фирмы «Энгепьхард» установки

«Petrofac» и КР-110 Киришского НПЗ результаты приведены в таблице 1.
При переработке сырья конденсата Уренгойского месторождения на

установке ЛГ-35-8/300Б (г.кириши) можно получить катапизат с содержанием

ароматических углеводородов всего лишь 51%, в то время как переработка

аагюдно-сибирских нефтей в условиях установки «Репсгас» обеспечивает

выход ароматических углеводородов -34%. Переработка этого же сырья на

катализаторе фирмы Энгепьхард -23% .
Таким образом расчеты показали низкую активность работы

катализатора фирмы Энгепьхард. Следовательно, можно рекомендовать

замену катализатора фирмы Энгвпьхард на катализатор КР-110.
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ТОМСкий Политехнический Университет, ТОМСК, Россия
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Используемые в нефтепереработке катализаторы изготовлены, как правило, на

основе драгоценных металлов и имеют высокую цену. их стоимость в большинстве

случаев сопоставима со стоимостью технологического оборудования установок, на

которых они применяются.

Только оптимальная эксплуатация катализатора позволяет использовать его с

более высокой эффективностью, удлиняя межрегенерационный пробег, увеличивая

«жесткость» ведения процесса и т. п.

Применительно к установке каталитического риформинга бензинов задачу

интенсификации процесса, с точки зрения использования катализаторов, можно

условно разделить на два направления:

1) разработка высокоэффективных каталитических систем;

2) повышение эффективности действующих катализаторов за счет обеспечения

оптимальных режимов их эксплуатации и регенерации.

Действенным способом обеспечения оптимальной работы алюмоплатиновых

катализаторов риформинга является регулирование содержания в них хлора путем

добавления хлорорганических соединений в сырье, что непосредственно влияет на

эффективность протекания процесса в целом. В то же время это приводит к снижению

адсорбции серы на катализаторе, и уменьшению количества образующегося кокса.

Несмотря на важность рассматриваемой проблемы, до сих пор не предложено

надежной методики управления каталитическим процессом на действующей установке.

В основу предлагаемого подхода положены физико-химические и технологические

закономерности превращения углеводородов на Рт-катализаторах. Основные этапы

управления производительностью катализатора состоят из формализации механизма

преврашения углеводородов, построения кинетической модели процесса с оценкой

параметров по экспериментальным данным и, наконец, в представлении полного

математического описания технологии переработки с учетом нестацнонарносги.
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Предложенные ранее способы управления производительностью катализатора

неэффективны, так как в них не учитывается изменение активности катализатора и

состава исходного сырья. Так, управление реакторным блоком установки

каталитического риформинга осуществляется исходя из влажности ВСГ и содержания

хлористого водорода [1]. Такое управление не позволяет обеспечить высокий выход

целевого продукта в течение всего времени эксплуатации катализатора, так как не

учитывается степень закоксовывания, старения и отравления катализатора. Управление

процессом по критерию СН2 / САр также не обеспечивает нужной информации из-за

постоянно меняющегося состава сырья. По этой же причине приращение

концентрации ароматических углеводородов не обеспечивает оценку уровня

активности катализатора с учетом временного фактора. При грубой оценке и при

одинаковой влажности подают хлор из расчета оптимального соотношения Н2О: HCl.

Нами показано, что содержание хлора на монометаллических и

полиметаллических катализаторах различается и составляет 0,7 и 0,9 % масс.,

соответственно. Однако, избыток или недостаток хлора диагностируют по анализу

ряда фактов, которые могут быть следствием совсем других явлений.

В свою очередь изменение концентрации водорода в ВСГ может из-за

неполного дегидрирования нафтенов, однако, также может быть следствием

интенсивного протекания реакций на кислотных центрах, к чему может привести

чрезмерное высушивание ВСГ.

Облегчение сырья и уменьшение концентрации нафтенов приводит к снижению

концентрации водорода в ВСГ, а также перехлорированию катализатора и его

закоксовыванию.

Компьютерная экспресс-оценка уровня кислотной и металлической активности

позволяет по ежедневному анализу ВСГ, с учетом состава исходного сырья и

технологических параметров. рассчитывать текущую активность катализатора.

Методика внедрена на ряде НПЗ России.
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к концу 1990-х годов нефтеперерабатывающая промышленность будет и далее

испытывать давление со стороны защитников окружающей среды и потребителей

бензинов. для того, чтобы удовлетворить требованиям экологии и при этом сохранить

конкурентную способность рынках сбыта продукции производители должны

постоянно оценивать существующие и потенциально возможные варианты

производсгва моторных топлив. Поскольку потребности в нефтепродуктах не

определены на длительный срок, нефтепереработке потребуется оперативно определять

оптимальные технологические решения в области производства, которые должны быть

гибкими и эффективными с точки зрения затрат.

Чтобы производитель мог удержаться на местном рынке, он должен

постоянно совершенствовать технологию. И даже в этом случае в условиях

постоянно меняющихся ограничений требований отслеживания оптимальных путей

развития всего лишь обеспечивает минимум риска для производства.

Основные проблемы производства бензинов на протяжении 1О - 20 лет

вытекают из специфики всех существующих в мировой практике технологий:

0lil октановое число и объем производства;

11 октановое число и экология среды;

@} октановое число и себестоимость продукта.

По мере совершенствования автомобильного парка, растет потребление

высокооктановых бензинов.

Наметилась общая тенденция к изменению состава бензина и снижения

концентрации ароматических углеводородов, бензола, остаточной серы,

процентного содержания кислородсодержащих добавок, а также упругости паров, в

связи с чем технология производства товарных бензинов совершенствуется как по

пути развития и внедрения новых процессов на НПЗ, так и посредством

использования более эффективных добавок

Растущий спрос на бензин в сочетании с более высоким октановым числом

привели к замене фракции С5 - С6 изомеризатом или алкипатом в сочетании с

кислородсодержащими добавками, чаще всего МТБЭ и его провзводными.

Наметилась тенденция к снижению содержания риформата в высокооктановом

бензине при одновременном увеличении мощностей каталитического крекинга в

псевдоожиженном слое. Каждая часть мира самостоятельно решает задачу

компаундирования товарных бензинов. Сравнивая товарный бензин, производимый

в разных странах, можно отметить, что содержание продуктов каталитического

крекинга, алкилирования, полимеризации и изомеризации в суммарном бензине

гораздо выше, чем в России. А в бензине, производимом в Японии И Западной

Европе содержание риформата самое высокое.

Б основе развития и внедрения на lПIЗ новых процессов составляют физико­

химические и технологические закономерности превращения углеводородов в

многостадийном производстве товарных бензинов:
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1. Каталитический риформинг.

2. Каталитический крекинг.

3. Гидрокрекинг.

4. Алкилирование.

5. Изомеризация.

На современном уровне развития науки и техники расчет комплексных технологий

производства моторных топлив невозможен без использования методов компьютерного

моделирования и искусственного интеллекта. Поскольку производсгво моторных

топлив технологически происходит в ряду взаимосвязанных этапов, компьютерный

анализ должен выполняться поэтапно, а именно:

1. Рассмотрение проблемы производства моторных топлив.

2. Анализ существующих ГОСТов на выпуск бензинов и других топлив.

3. Возможные технологии производства топлив (в рамках данного НПЗ и в плане

необходимой реконструкции).

4. Выбор и обоснование наиболее эффективного варианта технологий.

Поэтому, целью данной работы является выбор и технико-экономическое

прогнозирование выбранного направления производства высокооктановых бензинов,

'по возможно только при использовании методов математического моделирования и

составленных физико-химических моделей процессов.

Основным источником получения высокооктановых бензинов на Ачинском НПЗ

является секция 200, включающая процесс риформинга и селективного гидрокрекинга

(соответственно реакторы Р-202,203,204 и Р-205).

Действующая на сегодняшний день схема секции 200 является недостаточно

эффективной с точки зрения использования как катализатора селективного

гидрокрекинга реактора Р-205, так и полиметаллических катализаторов риформинга

серииКР.

Действующая технологическая схема является неоптимальной, т. к. требуется

дополнительный расход ВСГ дЛЯ «захолаживания» Р-205 и нарушается оптимальное

соотношение углерод/водород.

Преимущества предложенной нами схемы заключаются в возможности

дополнительной переработки фр. С5-С6 и частичной оптимизации состава сырья Р-205.

Выполненные компьютерные расчеты показали, что эффективность захолаживания

фр. С5-С6 зависят от ее углеводородного состава.

Наибольший эффект прироста октанового числа достигается при использовании 2-х

реакторной установки среднетемпературной изомеризации.

Разработанная нами система позволила просчитать и третий вариант

реконструкции с выделением Р - 205 в отдельную установку с включением в её состав

дополнительной печи подогрева.

Очевидно, что окончательный выбор технологии изомеризации должен быть

определён по результатам технико-экономических расчётов и сопоставления

конкурентных условий рынка при реализации бензинов в регионе.

Основываясь на обширнейшем литературном материале, а также используя наш

опыт по исследованиям данных процессов, в ходе работы предложены варианты

модернизации действующей установки.
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ОЧИСТКА ОТХОДЯЩИХ ГАЗОВ ПЕЧЕЙ ЭМАЛЬАГРЕГАТОВ

УЛЬТРАДИСПЕРСНЫМИ КАТАЛИЗАТОРАМИ НА ОСНОВЕ

СЛОЖНЫХ ОКСИДОВ пвгвходных И твдкозвмвяьных

МЕТАЛЛОВ

Кapeнmн А.го, Тихомиров И.А., >1<Арефьева Р.А, Губайдулина ТА., Меркулов А.Во

Томский политехнический университет, г..ТОМСК
*АОЗТ "Сибкабель ", ТОМСК

В современных условиях предприятия вынуждены снижать выбросы вред­

ных веществ в атмосферу и искать резервы по снижению себестоимости выпус­

каемой продукции. Таким резервом, на наш взгляд, является изготовление новых

и восстановление бывших в употреблении катализаторов с применением более

дешевых и эффективных ультрадисперсных каталитически активных материалов

на основе сложных оксидов персходных и редкоземельных металлов (УДКМ) В

АОЗТ 11 Сибкабель" с 1990 Го ведутся работы по регенерации БУК дешевыми и

эффективными материалами и накоплен положительный опыт по их примене­

нию /1/0

Проведенные ранее лабораторные и стендовые испытания катализаторов на

основе УДКМ позволили определить их оптимальный состав применительно к

условиям работы эмальагрегатов /1-3/.

В таблицах 1 и 2 представлены результаты эксплуатационных испытаний

блоков катализаторов (600х300х80мм) и (500x500x144MM) соответственно, на

эмальагрегате типа PGZ 15/40и НЕ-I000/8, в которых на новый носитель, высо­

копористый стружечный материал (ВПСМ), нанесен УДКМ.

Таблица 1
Время, Коэффициент Концентрация диаметр марка Копичест-

во

Сутки эффективности трикрезола, мг/м3
провода, лака ходов

каталитической до ката- после мм

очистки, % лизатора катализатора

О 98,5 2240 32,1 0,335 теребек 18
32 99,3 5783 36,4 0,335 монэстер 15
40 99 8194,4 ЗО,1 0,335 монэстер 8
46 99 9938,2 34,7 0,38 монэстер 12
86 99,7 2277,7 28 0,4 теребек 8
127 99,3 1727,7 27,8 0,335 теребек 8
196 99,5 8200 34,7 0,4 F-З5 18
224 99,2 4355,5 33,6 0,315 ПЭТВ-2 7
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Табmща2

Концентрация Коэффициент эф- Диаметр Марка Коли-,
Время трикрезопа, фективности ката- провода, лака чество

мг/м3
лигической очист- ХОДОВ

ки

Сутки до ката- после ка- % мм

лизатора тализатора

О 94.9 763.3 38.8 0.335 Теребек 4

1 98 608.8 11.4 0.335 Теребек 3
2 98 402 10.2 0.6 Теребек 4
7 98.5 763.3 11 0.6 Теребек 4
8 98.6 763.3 10.1 0.6 Теребек 4

114 97.4 859.9 22 0.45 МТ-533 6
133 95 ..5 327.8 14.7 0.3 МТ-53З 2
157 96.6 812 27.1 0.6 МТ-533 4
188 94.5 593.7 32.4 0.5 ПЭТВ-2 2

Таким образом, длительные эксплуатационные испытания показали, что

эффективность каталитической очистки на основе УДКМ не уступает катализа­

торам на основе платины и палладия и лежит в пределах 94-99%, слабо зависит

от диаметра проводамаркилака и количества ходов. При этом стоимость ката­

лизаторов на основе УДКМ оказалась значительно ниже стоимости катализато­

ров на основе платины и палладия (в 5-7 раз). Это подтверждает перспектив­

ность и экономическую целесообразность использования катализаторов на осно­

ве УДКМ для эффективной очистки отходящих газов эмальагрегатов от вредных

органических соединений.

Литература

1. Каренгин А.Г., Губайдулина Т.А., Арефьева Р.А. Катализаторы дожига отхо­

ДЯЩИХ газов эмальагрегатов на основе сложных оксидов неблагородных ме­

таллов. Кабельная техника, NQ 6,1995, c.41-42.

2. Тихомиров И.А., Каренгин А.Г., Арефьева Р.А., Губайдулина Т.А. Очистка

отходящих газов печей эмальагрегатов ультрадисперсными катализаторами.

Материалы конференции "Ультрадисперсные порошки, материалы и наност­

руктуры. Получение, свойства и применение, 11 Красноярск, 1996, c.209-211.

З. ТихомировИ.А., Каренгин А.Г., ГубайдулинаТ.А. Катализаторныепокрьпия

на основе ультрадисперсныхпоротков сложных оксидов переходныхи ред­

коземельных металлов. Материалы конференции "Ультрадисперсныепорош­

ки, материалы и наноструктуры. Получение, свойства и прнменение, " Крас­

ноярск, 1996, С.14З-145.

226



PP-D-9
КАТАЛИТИЧЕСКАЯ ПЕРЕРАБОТКА ПРИРОДИОГО ГАЗА

В С2 - УГЛЕВОДОРОДЫ

Курзина И.А., Галанов С.И., Белоусова В.Н., Пастухова Н.В.

Томский Государственный Университет, г. Томск, Россия

Ограниченность запасов нефти выдвигает проблему поис­

ка альтернативного сырья для химической промышленности .

Таким cь~ьeM может быть природньrn газ, OCHOBHbW компонен­

том которого является метан. Проблема разработки процессов

превращения метана в жидкое топливо и ценные химические

продукты является актуальной. Одним из наиболее перспек­

тивнь~ является процесс окислительной димеризации метана в

этан и этилен. Однако вопрос о роли в этом процессе соста­

ва и свойств сложных оксидных систем остается до конца не

выясненным, В настоящей работе изучено влияние состава,

поверхностных свойств, способа приготовления оксидных сви­

нецоловянных катализаторов на каталитические свойства в

реакции окислительной димериз~ции метана.

Исследуемые Sn-Pb-O образцы получали прокаливанием на

воздухе при 8 О О ОС смеси гидроксидов олова (11) и свинца.

Каталитические свойства изучены на проточной каталитиче­

ской установке при температуре, 800 Ос, при атмосферном

давлении и времени контакта 0,5 с. Основность поверхности

характеризовали количеством бензойной кислоты, адсорбирую­

щейся на единице поверхности контакта из бензольного рас­

твора.

На свинецоловянных контактах наблюдается рост выхода

С2 углеводородов с увеличением содержания РЬО в катализа­

торах. Наиболее~ селективна композиция с соотношением

PbO:Sn02 = 80:20 (Scy~.=51,4 %). Значительную селективность

Sn-Pb-O образцов можно связать с образованием многофазных

систем.
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Замечено, что в жестких условиях процесса окислитель­

ной димеризации метана активность катализаторов со време­

нем падает, вследствие сильного спекания. Для увеличения

стабильности система состава PbO:Sn02 = 80:20 бьmа нанесе­

на на различные носители. Замечено, что каталитические

свойства образцов сильно меняются в зависимости от природы

носителя. Конверсия метана увеличивается с уменьшением со­

держания Si02 в носителе, вероятно, в связи с образованием

силикатнь~ структур, понижающих активность катализаторов.

Наибольшим выходом этана и этилена характеризуется обра­

зeц' полученный нанесением влажной смеси РЬ(ОН)2 и Sn(OH)2

на корунд. Этот катализатор стабилен и не теряет своей ак­

тивности в течение длительного времени.

На свинецоловяннь~ катализаторах с увеличением содер­

жания свинца, наблюдается рост концентрации основных цен­

тров, в роли которых могут выступать нуклеофильные

ионы 02-.

Наиболее селективньш в отношении окислительной димеризации

метана катализатор состава (Pb:Sn=80:20), характеризуется

наибольшим содержанием на поверхности основных центров.

Наблюдаемая зависимость может свидетельствовать в пользу

гетеролитического механизма активации метана под действием

нуклеофильного кислорода поверхности для свинецоловянных

оксидных катализаторов.

Найденные закономерности позволяют проводить целена­

правленный поиск активных и селективных систем для этого

процесса.
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В КАЧЕСТВЕ

В СЕРУ

Ru;r;;si(Jln Асааету о/Бсюпсез, Рповр. 'А]:Вогезко» Jnstitute 0/Catalysis, Sibel'ian Втпсп

Еаугепйеуа 5, Novosibirsk 'UJUIJ',7!';, Russia

в настоящее интерес к использованию

каталитического процесса прямого окисления в серу для очистки газов с

большим избытком кислорода. в таком процессе возникает, например,

при очистке газов горения битумных месторождений. Обычно процесс прямого

окисления сероводорода в серу про:водится в присут~гвии активированньrx углей и

катализаторов на основе оксидов металлов. проблемами, возникающими

при использовании этих катализаторов, являются их высокая стоимость, наличие

высоких расходов на транспортировку, низкая активностъ либо низкая селективность в

условиях больших избытков кислорода. В исследуется возможность

замены указанных катализаторов каталитическим волокнистым углеродом (КВУ) /1/.

Процессу образования КВУ посвящено значительное число публикаций. В /2/

указывается, что этот материал можно в виде гранул, что важно при

использовании КВУ в качестве В приведены данные о производстве

КВУ в процессе разложения природного газа на пилотного масштаба.

Исследованию, с целью возможности их использования в качестве

катализаторов процесса окисления H2S в подвернутыгранулыКВУ

полученные при разложении природного газа (CJ:14 - 95 % об., СзНs - 5 % об.) в

кварцевом проточном микрореакгоре идеального с виброожиженным

слоем катализатора. После восстановления температуре 500
0
с частиц

катализатора, содержащего % вес. 3 % СиО, проводился процесс

получения КВУ при температуре 550
0
с и природного газа -

120 литров в час на грамм катализатора.

Испытание полученных прямого окисления в серу

проводили в микрореакторе идеального с виброожиженным слоем

гранул КВУ при температурах 160 - 2200
с. Концентрация H2S в исходном газе 1 - 2 %.

Концентрация кислорода - 5 %.
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Сравнение результатов испытания образцов КВУ при температуре 1750с с

результатами испытаний образцов активированного угля Hydrodargo /4/ в сходных

условиях показапо, что активностьквУ близка активностиактивированногоугля, а по

селективностиКВУ превосходитактивированныйуголь. И это при том, что величина

удельной поверхностиКВУ (200 м2/г) значительно ниже удельной поверхности этого

типа активированного угля (- 500 м2/г). В результате сравнения с катализаторами на

основе оксидов металлов (ИК-27-40, ИКТ-12-8 и КУ-16) при температуре 200
0
с и

расходе газообразной смеси 36 л/ ч на 1 грамм катализатора КВУ по активности и

селективности оказался лучшим.

для того, чтобы установить, является ли активной фазой КВУ содержащийся в

нем Ni исходного катализатора, производилась отмывка образцов КВУ от Ni азотной

и соляной кислотой (при этом содержание Ni снижалось с 0,6 до 0,25 % вес). Было

показано, что активность КВУ не зависит от содержания Ni. Кроме того, было

установлено, что активность КВУ зависит от величины поверхности его мезопор,

причем поверхность мелких пор (диаметром до нескольких нанометров) не активна в

отношении реакции прямого окисления сероводорода.

Процесс окисления сероводорода в серу на КВУ можно проводить И В условиях

конденсации серы, поскольку удалось определить режимы его эффективной

регенерации. После нескольких десятков часов работы в качестве катализатора

процесса образцы КВУ испытывали в циклическом режиме «получение серы ­

регенерация КВУ». Показано, что качество КВУ как катализатора процесса после

осуществления нескольких циклов не меняется.

Оценочные расчеты показали, что стоимость производства КВУ по крайней

мере на порядок меньше стоимости производства катализаторов взятых для сравнения.

Это объясняется тем, что при производстве КВУ отсутствуют такие дорогостоящие

операции, как активация или нанесение активного компонента. Преимущество КВУ

заключается и в том, что имеется возможность его производства именно из тех

углеводородсодержащих газов, которые необходимо очищать от сероводорода,

например, имеется возможность производить КВУ из газов горения битумных

месторождений и здесь же использовать его ДЛЯ очистки от сероводорода этих же

газов. Проведение процесса очистки по такой схеме позволит значительно снизить

затраты на нее, в том числе и за счет снижения затрат на транспортировку

катализатора.
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в результате исследований можно сделать вывод о том, что КВУ является

перспективным катализатором прямого окисления сероводорода в серу в условиях

избытка кислорода.
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ПРИМЕНЕНИЕ АДИАБАТИ4ЕСКОГО И ТРУБ4АТОГО РЕАКТОРОВ В

ПРОЦЕССЕ "ЦЕОФОРМИНГ".

Малозёмов Ю.В., Степанов в.г., Ионе К.Г.

Конструкторско-технологический институт "Цеосит" СО РАН, г. Новосибирск, 630090,
Россия. (Факс: (007)-3832-355-763. E-таН: zeosit@batman.ict.nsc.ru )

В настоящее время, в связи с отказом от испопьаованияэтипированных

автобензинов усилился интерес к процессам, позволяющим получать высокоок­

тановые бензины в одну стадию и без каких-либо присадок и компаундирова­

ния. Одним из таких пропессов. позволяющим перерабатывать выкипающее до

200-220
0С

углеводородное сырье без предварительной серо- или гидроочистки,

является процесс Цеоформинг, основанный на применении нового цеопитсо­

держащего катализатора [1-2]. Процесс позволяет получать неэтипированные

бензины с любыми октановыми числами (04), вплоть до бензина Eurosuper-95

(04 - 85 ММ и 95 ИМ), и прошел стадию промышленной апробации на опытно­

промышленной установке (5 тыс. т/г) на Нижневартовском ГПЗ и на промыш­

ленной установке (40 тыс. т/г) на НПЗ «Ойгпаг» (г. Горпиче, Польша) [З], 8 на­

стоящее время процесс Цеоформинг активно развивается как в области созда­

ния новых типов катализаторов, так и в области разработки и строительства

новых установок мощностью от 5 до 300 (тыс. т/г). Последнее требует оптими­

зации технологического осуществления процесса, в т.ч. по конструкции реакто­

ров и аппаратурному оформлению реакторного узла в целом.

8 данной работе проведен сравнительный анализ работы адиабатическо­

го и трубчатого реакторов в процессе Цеоформинг, На примере преврашения

модельного и промышленного сырья проведено моделирование суммарного

теплового эффекта химического процесса и профиля температуры в реакторе

по слою катализатора для промышленного процесса при использовании труб­

чатых и адиабатических реакторов.

В результате работы установлена линейная зависимость между адиабати­

ческим разогревом реакции и селективностью образования ароматических уг­

леводородов (рис. 1). При этом прямые проходят практически параппепьно.

Последнее может быть объяснено тем, что во всех случаях независимо от при­

роды сырья, арены образуются по одинаковому реакционному пути. Профиль

температуры по слою катализатора как в лабораторном (рис. 2), так и в
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Рис. 1. Зависимость дТ реакции превра­

IЦения углеводородов от селективности

по аренам для ц-гексана О), н-гептана

(2), смеси н-гептана + ц-гексена-! (90 +
10% мас.) (3) при Т == 380°С; Р = 10 атм,

о

Рис. 2. Расчитанный для адиабатическо­

го реактора профиль температуры по

слою катализатора, по данным изотер­

мического лабораторного реактора ц­

гексана (1), н-гептана (2), смеси Н­

гептана + ц-гексена-! (90 + 10% мас.) (3)
при Т = 380°С; Р = 10 атм,

протеканиязакономерностях

промышпенном (рис. З) реакторе име­

ет и тот же характер. Показано,

что примененив формальной кинетики

и реакции дезакти­

DCIIЦV'''' катализатора, позволяет осуще­

ствить расчет и оптимиза­

процесса по слою катализатора. В

рамках полученных представпений о
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Рис. 3. Профиль температуры по слою З-х

последовательных адиабатических про

мышленных реакторов.

процесса, показано хорошее соответствие лабораторных и промыш­

ленных испытаний. Сделаны рекомендации по оптимальному использованию

адиабатического и трубчатого реакторов в Цеоформииг, учитываю­

щие стадию регенерации катализатора.

1. Степанов в.г. Ионе r.1I 1996, С.59-70.

2. Stepanov V.G:, [опе K.G., Sпуtпikоvа G 11 iп petro!eum геfiпiпg and

petrochemicai industries. Amsterdam: Elsevier Sсiепсе. 1996. v. 100. р. 477-482.

З. Степанов 8. к.г. 11 1I1 конференции по

химии нефти 2-5 декабря 1997г., С.1 26.
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ТЕРМОХИМИЧЕСКОЕ РАЗРУШЕНИЕ АСФдЛЬТО-СМОЛИСТЫХ И

ПАРАФИНОГИДРАТНЫХ (АСПГ) ОТЛОЖЕНИЙ

Низов В.А., Аншиц А.Г.

Институт химии и химической технологии СО РАН, е.кресноярс», Россия"

Секция Химические технологии СО РИА, г.Красноярск, Россия

в составе добываемых в России нефтей содержатся высокомоле­

кулярные соединения, такие как парафины, асфальгены, смолы, которые при

изменении тврмобарических условий осаждаются в виде асфальто-смолистых

и парафиногидратных (АСПГ) отложений в призабойной зоне пласта, на

стенках ствола добывающих скважин и нефтепромысловом оборудовании.

Новый процесс разрушения АСПГ-отложений основан на

взаимодействии щелочных металлов с водой. Особенности поведения

щелочных металлов в системе щелочной металл - вода, позволяют сделать

вывод, что в водных системах с литием и натрием реализация процессов

взаимодействия компактных металлов возможна при сбалансированном

теплоотводе. Для калия, рубидия, цезия и легкоплавких смесей щелочных

металлов вероятность неуправпяемых взрывных процвссов крайне высока.

Опьпно-промышпенные термохимические заряды (ТХЗ) изготовлены, из

трубных заготовок сплава АД31 Н размером 500х32х1 мм, заполненных

активной массой на основе натрия двух марок: "Натрий металлический

технический" по ГОСТ 3273-75 (тип заряда НТ) и "Натрий металлический

неочищенный" по ТУ 6-01-20-69-91 (тип заряда НН).

Основным достоинством предлагаемого процесса является локализация

теплового воздействия непосредственно в реакционной зоне без транспортных

коммуникаций и промежуточных рабочих сред, что позволяет избежать

существенных потерь тепла, скоростных напоров и энергии генерируемых

колебаний. При этом возникает возможность создания в реакционной зоне суб­

или суперкритических условий, где резко возрастает растворимость

углеводородов в водных средах.

Апробация технологии термохимического разрушения АСПГ-отложений

на разных месторождениях показала, что этот метод наиболее перспекгивен
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для месторождений нефти с интенсивным парафиноотпожением, для которых

традиционные методы очистки ниэкоэффективны,

В процессе промыслевых испытаний основное внимание уделялось

отработке режимов выгрузки отработанных парафиновых шпамов из НКТ,

регламентации технологических приемов в зависимости от состояния скважин и

выявлению узких мест технологии обработки скважин. По результатам

промысповых испытаний "Технология термохимического разрушения АСПГ-·

отложений" рекомендована для промышпенной реализации в НГДУ

"Туймвзанефть", В качестве примера в таблице приведены результаты

обработки некоторых скважин в НГДУ 'Туймазанефть" .

Результаты промышленной реализации r:ироцесса в НГДУ "Туймазанефть"

Технологический Дебит жидкости, M.J/CYТ.

N2 режим Прирост АН, Дата

скв. ан, т/сут аж, M.J/CYТ. до обраб, после обр. т/сут. обработки

2490 8 25 23 25 0,6 29.11.96

2330 4 110 98 111 0,5 18.02.97

1872 2,5 30 21 30 0,3 19.03.97

329 3,2 38 32 40 0,6 30.06.97

1228 10 71 64 60 0,6 05.08.97

Приведеиные данные показыаают, что в результате однократной

обработки скважин ТХЗ восстанавливается технологический режим работы

скважины, а увеличениесуточногодебита нефтидостигает10-30%.

Пракгический опыт реализации нового процесса показал, что на его

основе могут быть успешно решены следующие актуальные задачи:

• разрушение ДСПГ-отложений в скважинах, оборудованных УЭЦН, где другие

методы неэффекгивны или связаны с высокими затратами;

ф обработка призабойных зон при проведении подземного ремонта скважин

для восстановления ихпроницаемости;

• обработка скважин в системе поддержания пластового давления для

ограничения водопритока в промытых зонах и включения в работу застойных

зон пласта.
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ВОЗМОЖНОСТИ МАЛОТОННАЖНОГО НЕФТЕПЕРЕРАБАТЫ­

ВАЮЩЕГО ПРОИЗВОДСТВА НА ПРИМЕРЕ ОСВОЕНИЯ

нветяных МЕСТОРОЖДЕНИЙ НОВОСИБИРСКОЙ ОБЛАСТИ

Б.с. Краснов'", О.С. Краснов'", Н.М.островский(3)

(l)ИЭиОППСОРАп, г. Красноярск, (2) СНИИГГuМС, г. Новосибирск

(3) Омский филиал ИКСО РАп, г. Омск

В условиях спада производства в нефтяной и нефтеперерабатывающей про­

мышлевности естественно стремление субъектов Федерации к обеспечению собствен­

ными ресурсами сырья и производетвои нефтепродуктов. При этом возрастает роль

малотоннажных и малогабаритных РРОИЗВОДСТВ, которые имеют как преимущества,

так и недостатки. В докладе они будут рассмотрены на примере анализа вариантов ос­

воения Верх-Тарекого месторождения Новосибирской области. Новосибирская об­

ласть - достаточно крупный потребитель нефтепродуктов. Максимальный уровень по­

требления - 3.6 млн. т. достигнут В 1990 году. В перспективе до 2000 года общая по­

требность составляет 3.8-4.0 млн. т., В том числе 63% - светых, 32% - мазута, 2% - би­

тумов.

Разработано несколько вариантов освоения месторождений Новосибирской об­

ласти, главным из которых является Верх-Тарское. Оптимальным является добыча на

уровне 1.5 мпн. т. в год. Возможны три направления ее использования:

1. Подача в транссибирский нефтепровод на Омский или Ачинский ffiIЗ.

2. Строительство малотоннажных установок (МТУ) вблизи мест добычи.

З. Строительство малого Ш1З (Т-З мпн. т/год).

Комбинированное решение заключается в последовательном переходе от 1-1"0 к 3-му

варианту.При этом средстваот продажи нефти будут одним из источниковинвестиро­

вания строительства.

Подача. новосибирскойнефти на Омский или АчинскийНПЗ легко реализуе­

ма, Т.К качество нефти высокое, а на обоихШ1З имеются свободныемощности.Кроме

того, транспортныезатраты на перекачку новосибирскойнефти ниже, чем томской. В

тоже время, основная масса чистой прибылибудет при этом аккумулироватьсяна НИЗ.

СтроительствоМТУимеет несколько преимуществ.Она позволитобеспечить

район добычи нефти основными нефтепродуктамии будет способствоватьбыстрому

освоению месторожденийи территорий. для МТУ характерна гибкость технологиче­

ской схемы и блочное ее наращивание.Наконец,МТУ привлекагельныдля инвесторов

вследствиенизкой стоимостии быстрой окупаемости.
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Дизтоппиво летнее

Дизтопливо зимнее

Мазут 40

Мазут

При переработке Верх-Тарекой нефти на МТУ мощностью 100 тыс. т/год воз­

можно получение следующей продукции:

Продукт

Бензин А-76

При этом затраты составят руб.лод, стоимость продукции - около

700 тыс. руб./т , а годовая прибыль - около 40 руб. Срок окупаемости МТУ (на-

пример, "Омского проекга") не превышает 1 года.

Тем не менее, МТУ не станут альтернативой комплексным НПЗ и тз и не смо­

гут их заменить ни сейчас, ни в будущем. Прежде всего, они не обеспечивают необхо­

димый ассортимент нефтепродуктов масла, электродный кокс, растворители),

имеют высокую себестоимость и низкую глубину переработки.

Строитепьство малого НП] оправдано суммарной его мощности ближе к

3 млн. т/год. Оптимальный вариант переработки Верх-Тарекой нефти - топливный, т.к.

для получения битумов она малопригодна, а получение масел, смазок и кокса на малых

IШЗ - нерентабельно. При этом возможны как неглубокая схема переработки, так и

последующее повышение глубины за счет крекинга, изомеризации и алки­

лирования. Высокое содержание в бензиновых фракций позволит получать из

нее свыше 30% товарных бензинов при отсутствии проиэводства реактивного топлива.

При переработке средних дистиллятов в реактивное и дизельное (летнее) топлива

можно обойтись без процессов гидросчистки. Такой вариант может служить первой

очередью малого НПЗ.

По предварительным оценкам стоимость строительстваМййб мощностью до

3 млн. т/год составляет 0.7-1 млрд. дом. трлн. руб. В ценах 1997 года). При такой

мощности необходимо рассмотреть догрузки МНПЗ томской нефтью. Воз-

можным местом строительства МНПЗ должен быть населенный пункт со сложившейся

инфраструктурой, строительными мощностями, железнодорожным транспортом. В ка­

честве кандидатов более других подходят Куйбышев, Барабинск и Новосибирск

для окончательного способа освоения новосибирской нефти, мощности

перерабатывающего предприятия, его схемы и определения проект-

ной стоимости необходимо выполнение специального ТЭО.
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МЕТОДИКА ИСПЫТАНИЙ И БАНК ДАННЫХ КАТАЛИЗАТОРОВ

гидроочист:ки

Н.М. Островский, КС. Гуляев, О.Н. Семенова, В.К Дуплякин

Омский филиал Института катализа СО РАН, г. Омск

в последние 7-1О лет в нефтепереработке сохраняется тенденция к снижению

содержания сероорганических соединений (RS) в моторных топливах. Это вызвано

принятнем во многих странах законодательных актов, ограничивающих содержание

серы в топливах на уровне 0.05 и даже 0.01 % масс. В России также приняты стандар­

ты на экологически чистые топлива (ТУ 38.1011348-90).

для решения этой задачи многими фирмами разработаны новые катализаторы и

процессы глубокой гидроочистки, а также совершенствуются методы испытаний ката­

лизаторов. Специфика процессов гидроочистки такова, что процедура испытаний

длится

5-7 дней. Действующая в настоящее время в России методика испытаний

(ОСТ 3801130-77) не позволяетоцениватькатализаторыглубокой гидроочистки,

При разработке методики, представленнойв данном докладе, авторы исходили

из следующих принципиальныхположений, определяющихпригодность катализатора

для глубокойгидроочистки:

1. Наиболее трудно разрушаемыми (в реакции гидрогенолиза) сернистыми со­

единениями являются алкилзамещенные дибензтиофены, сконцентрированные гво

фракции сырья, выкипающей при температуре выше 315 Ос.

2. Современный катализатор должен обеспечивать глубокую гидросчистку при

температуре не выше 370 Ос, давлении не выше 40 атм., объемной скорости сырья не

ниже 2 час·l и при содержании серы в сырье (дизтопливо) не менее 1 %.

З. Процелура подготовки катализаторов (осернение) должна быть такой, чтобы

не ухудшала свойства потенциально активных катализаторов.

4. Проведение испытаний при фиксированных условиях (температура, давление,

объемная скорость) не обеспечивает надежной дискриминации катализаторов по ак­

тивности при высокой конверсии (в гидроочистке конверсия RS не менее 90%).

Разработка методики включала обоснование типа стандартного сырья, процеду­

ры испытаний, условий реакции и последовательности их изменений, выбор критериев

эффективности катализаторов, а также процедуры их осернения.
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в качестве стандартного сырья для испытанийвыбранадизельная фракция, вы­

кипающая в интервале температур 240-350 Ос, с содержанием серы 1.0-1.2 %.

Процепура испытаний включает сушку и осервение катализатора, приработку

катализатора при Р=40 атм., Т=350 ос и LHSV=4 ч·1, и испытание активности по одной

из программ (короткой или полной) с регулированием концентрации H2SB циркули­

рующем водород-содержащемгазе (ВСГ).

Испытания проводятся в проточном изотермическомреакторе с обязательной

циркуляциейВСГ. При каждой комбинацииТ и LHSV жидкие продукты реакции ус­

редняются (накапливаются) в течение не менее 4-х часов. Часть продукта разгоняется

на фракции выкипающие до и после 315 Ое, Анализ. остаточного содержания серы

проводится как во всей пробе продукта, так и в ее фракциях.

Оптимальным способом осернения является подача на катализатор гидроочи­

щенной фракции с добавлением легкоразрушаемых сернистых соединений.

в качестве критериев эффективности приняты:

1. Минимальная температура (Тmin) обеспечивающая остаточное содержание серы

в продукте не более 0.05 % масс. при LHSV=4 ч·
1

.

2. Максимальная объемная скорость сырья (LHSVmax) обеспечивающая при

Т=350 ос заданную степень очистки - не более 0.05 % масс. серы.

З. Температурный запас катализатора ( ATmax = 370 - Тmin), являющийся характе­

ристикой его потенциальной стабильности.

4. Конверсия сернистых соединений во фракции с Ткип > 315 ОС.

5. Снижение конверсии RS к концу испытаний при возврате к исходным услови­

ям Т=350 ОС и LHSV=4 ч· 1 .

Методика опробована на ряде зарубежных. и отечественных катализаторов и

продемонстрировала "высокую чувствительность" к их качеству. Определена условная

"полоса отставания" промышленных отечественных катализаторов от лучших зару­

бежных, которая оценивается в 15-20 ОС. Лучший отечественный катализатор ГО-70

при специальной процедуре осернения приближается к зарубежным.

в Омском филиале Института катализа СО РАН накоплен необходимый опыт и

имеется экспериментальная база (установки OL-I05 и OL-120) для проведения сравни­

тельных испытаний катализаторов глубокой гидросчистки. их результаты могут быть

основой для принятия решения об эксплуатации катализатора.
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ТЕХНОЛОГИЯ ПЕРЕРАБОТКИ "кислых' ГАЗОВ

НЕФТЕХИМИЧЕСКИХ ПРЕДПРИЯТИЙ

З.П. Пай, А. Ермакова, О.К. Акмапова

Институт катализа u:м.ГК.Борескова СО РАД

Новосибирск, 630090, Россия

для переработки небольших объёмов (400-6000

концентрированного сероводородного газа (~20% об.) экономически

целесообразно применять жидкофазные методы регенерации серы.

В связи с этим применение метода, основанного на проведении

реакции Клауса [1]

в жидкой фазе, весьма перспекгивно.

Несмотря на то, что стехиометрия взаимодействия H2S с S02 В водной

среде такая же, как и для газофазной реакции Клауса, химия процесса

имеет существенные отличия, связанные с большой ролью промежуточных

соединений, которые при восстановлении образуют серу.

В течении ряда лет в Институте катализа СО РАН проводилась

исследования по изучению механизма и кинетики протекания реакции

Клауса в водной среде. Результатом этих исследований является создание

каталитического жидкофазного способа СаЖ [2].

Сорбент, используемый в процессе СаЖ, представляет собой водный

раствор аммиачных солей ортофосфорной кислоты, обладающий

буферными свойствами. Раствор содержит также тиосульфат аммония и

гомогенный катализатор.

Разработанный состав контактного раствора и выбранные условия

оптимального ведения процесса СаЖ прошли проверку в пилогном и В

опытно-промышленном (нагрузка по H2S - 250 м3/час 2ЗО~ об. газа)

масштабах.
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в настоящее время для реализации процесса в промышленности

определено основное аппаратурное оформление процесса. для

переработки . сероводородного газа с объёмной долей H2S ~ 20%,

содержащего примеси СО2 и Н2О, предложена прннципиальная схема

процесса, Схема включает в себя следующие основные стадии:

термическую, каталитическую и отделения серы от раствора.

Технология СОЖ, сохраняя основной показатель - высокий серосъем с

единицы реакционного объёма, становится конкурентно-способным по

отношению к технологии газофазного Клаус-процесса и обладает рядом

преимущеегв. В частности, процесс позволяет:

• - снизить требования к точности регулирования H2S : 02 на

термической стадии и существенно упростить за счет этого

технологическую схему процесса и его управления;

• - не производить глубокую очистку газа от паров серы и воды перед

каталитической стадией;

• - достигать высокой эффективности, получая газ с содержанием H2S

не более 5+1О ррш,
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ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕОСНОВЫПРОЦЕССОВ

ПРОМЫСЛОВОЙПОДГОТОВКИНЕФТЕЙ

Н.А. Сваровская

Томский политехническийуниверситет, г. Томск, Россия

Скважинная продукция представляет собой трехфазную систему,

состоящую из газовой, жидкой и твердой (механические примеси)

составляющих. Знание внутренних структур составляющих системы, поиск

функциональных взаимосвязей свойств между ними являются

необходимым исследовательским этапом прогнозировання процессов

подготовки «сырых» нефтей,

«Нефть - газ - вода» - неидеальная многокомпонентная система. Она

может характеризоваться представительной выборкой макроскопических

свойств и технологических параметров. представляющих собой усреднение

характеристики состава и строения. С другой стороны, содержащиеся в ней
'\

соединения отражают физико-химические закономерности условий

формирования и генезиса нефтяных систем.

В основу систематизации нефтей, углеводородного состава,

наблюдаемых свойств должна быть положена, прежде всего, аналогия

реакционной способности различных компонентов. Показагелями

реакционной способности могут быть величины, характеризующие

стабильность или активность веществ, молекулярно-структурные

особенности строения, а также процессы происходящие в самой нефтяной

системе: склонность к ассоциатообразованию, надмолекулярным

структурам и другие.

Проведенные ранее нами исследования по систематизации нефтей,

включая и углеводородный состав месторождений Западной Сибири [1] и

поиску функциональных взаимосвязей их свойств [2] позволили выделить
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наиболее информативные показатели, отвечающие за процессы,

происходящие в нефтях, в том числе и «сырых», характеризующиеих.

Так, наибольшее внимание привпекает функция распределения

плотности, хорошо коррелируемая с электронными характеристиками

строения молекул. В качестве фактора, оценивающего интенсивность

межмолекулярных взаимодействий, влияющих и на стойкость нефтяных

эмульсий, выбрана величина суммарного дипольного момента молекул

(гомологических рядов, групповых составляющих), числен~о выражающая

полярность.

)Тровень полярности позволяет прогнозировать технологи]о установок

подготовки нефти.

Анализ выборки параметров: газосодержание, выхода светлых

фракций, в совокупности с показателем плотности говорит о стабильном

или несгабильном состоянии нефтяных систем и может быть положен в

основу проектирования процессов стабилизации.

Поэтому для предварительной оценки ПРОцессов промысловой

подготовки нефтей, с нашей точки зрения, необходим следующий набор

показателей: плотность нефтей; содержание серы, твердого парафнна, смол

и асфальтенов, 'выход фракции до 300 ОС, газосодержание, обводненность,

тип пластовой воды и минерализация.
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БЛОК-СИСТЕМА ТЕХНОЛОГИЧЕСКОЙ ЛИНИИ

ВЫСОКОТЕМПЕРАТУРНОГО ПИРОЛИЗА

Н.А. Сваровская, и.ю. Зеленко

Томский политехнический университет, Томск, Россия

В промышленности гомогенный процесс высокотемпературного пиролиза реали­

зован в трубчатых печах.

Основная технологическая проблема для печей пиролиза - это универсальность по

отношению к сырью, которое может меняться от газов С этана и др.) до жидкого.

Возникающие при этом задачи перепрофилирования и перепроектирования реак­

торов С печей ) решаются с использованием современной интеллектуальной компью­

терной системы рассматриваемого процесса.

Информационно-моделирующая система симс) основного узла пиролизной тех­

нологии - блока печей, разработана на кафедре химической технологии топлива Том­

ского политехнического университета, которая постепенно будет совершенствоваться

до интеллектуальной экспертной системы всей технологической линии.

ИМС состоит из нескольких блоков, каждый из которых представляет собой пакет

программ и файлов данных:

" блок математических моделей включает: библиотеки моделей кинетики пироли­

за газообразного С этан-пропановых фракций, фракции С4, ШФЛУ) и жидкого сырья

С бензиновых фракций н.к. - 150, Н.К.-180 и рафинатов), модели пиролизных печей типа

SRT-l, SRT-2 ( SRТ-З,4 );

..банк физико-химических данных;

.. графический блок содержит: схемы реакторов ( печей SRT-l, SRT-2 ) и всей

технологической линии;

.. блок « SOSTАW » для компоновки состава исходной сырьевой смеси из двух и

более углеводородных фракций;

" блок « MS » формирования моделирующей системы узла печей пиролиза;

.. блок вывода результатов.

Блок « MS » - основной. В нём задаются изменяемые параметры (количество пе­

чей в блоке, работающих на жидком и газообразном сырье; на каждую печь - состав

сырья, нагрузки, конструктивные параметры змеевиков и др.) и выполняются расчеты.

Так как змеевики печей конструктивно отличаются, то расчет выполняется позон­

но. Для каждой зоны задается свой диаметр, длина и количество труб.
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Функциональные возможности ИМС определяются чувствительностью её мате-

матических моделей к изменению химического состава сырья. Модели основаны на

физико-химическихзакономерностяхпротекающих явлений и включают покомпонент­

ный состав сырья и продуктов.

Вопросы построениядетерминированныхмоделей кинетики и реакторов процесса

пиролизаподробно описаны в работах [1,2,3].

Необходимые параметры и данные составов сырья были взяты на производстве

ЭП - 300 завода «Этилен» Томского химкомбината.

ИМС реализована с помощью математического языка Pascal и численного метода

Гира. Работа осуществляется в MS DOS, ТшЬо - Vision, на машинах типа IBM PS АТ­

486.

С помощью представленной ИМС блока реакторов можно решать следующие

производственные задачи: 1) оценивать пригодность предлагаемого углеводородного

сырья, как пиролизного; 2) подбирать технологический режим и нагрузки; 3) выдавать

рекомендации по использованию побочных продуктов и отходов производства как до­

бавку или как основное сырье; 4) с целью перепрофилирования на другой тип сырья

выполнить расчет действующих печей пиролиза; 5) при реконструкции печей - замене

одного типа змеевика на другой, расчитать необходимые характеристики их эксплуата-

ции и ведения процесса,
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Топохимнческий контроль над фильтрацией активных

жидкостей в условиях заводняемого нефтяного пласта

Телин А.г., Доломатов М.Ю., Сафуанова Р.М., Зайнетдинов Т.И.

ВНИИЦ «Нефтегазтехнология», г. Уфа

Установлено, что фильтрация химически активных жидкостей

в условиях заводняемого нефтяного пласта протекает в соответствии

с классическими закономерностями топохимии, типа уравнений

Аврами-Ерофеева, Многочисленные эксперименты авторов, а также

обработка результатов других исследователей показали, что при

фильтрации активной жидкости коэффициент проницаемости уже не

является только геометрической характеристикой пористой среды, а

зависит от свойств фильтруемой жидкости. При этом найдена

закономерность, которая описывает кинетику процессов фильтрации

независимо от природы физико-химических взаимодействий

жидкости и пористой среды.

Так, изменение коэффициента проницаемости и концентрации

активного компонента фильтруемой жидкости подчиняется

закономерностям (1) и (2):

к = Ко [exp(-ktn)],

а =1- expk'tn
' ,

где К и Ко - текущая и начальная проницаемость;

t - время;

а - степень превращения;

k, l!, n, n/ - кинетические константы.
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Физический смысл отмеченных явлений , по нашему мнению,

заключается в том, что при фильтрации активных жидкостей

происходит образование новой по своей природе и структуре

поверхности раздела между твердой фазой и фильтруемой

жидкостью, что, собственно, и является областью действия

закономерностей топохимии.

В практике .добычи нефти такие процессы представлены

повсеместно. Закачка сточных вод, содержащих остаточное

количество нефтепродуктов, мехпримесей и химреагентов, приводит

к изменениям свойств нефти, воды, коллекторских характеристик

порового пространства. Воздействие на призабойную зону и пласт

агрессивными химреагентами кислотами, щелочами,

водорастворимыми полимерами, углеводородными растворителями,

поверхностно-активными соединениями, осадко-гелеобразующими

системами с целью интенсификации добычи нефти и увеличения

нефтеотдачи непосредственно направлено на изменение свойств

нефти, воды и поверхности горной породы.

Дальнейшее развитие этого направления на наш взгляд

позволит более глубоко изучить механизм процессов, происходящих

в пористой среде при фильтрации активных жидкостей, уяснить

физический смысл кинетических параметров, получаемых из

экспериментальных данных.

Использование кинетических констант на практике уже

сегодня позволяет более обоснованно подходить к выбору того или

иного состава для ОПЗ скважин в карбонатных коллекторах,

рассчитывать оптимальный объем закачки биоцида и темп его

нагнетания для очистки ПЗП от биообразований
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РЕГУЛИРОВАНИЕскоюстиРЕАКЦИИСОЛЯНОЙКИСЛОТЫС ВОДО- И

НЕФТЕ-НАСЫЩЕННОЙ:кАРБОНАТНОЙГОРНОЙ ПОРОДОЙ

А.Г Телин, И.П. Крайкина, Т.И. Зайнетдинов, А.Е. Лепилин

ВНИИЦ "Нефтегазтехнология", Уфа, Россия

В настоящее время основными геолого-физическими мероприятиями,

обеспечивающими увеличение темпов-отбора нефти из карбонатных коллекторов,

являются кислотные обработки. для увеличения их эффективности применяют

специальные добавки - замедлители скорости реакции кислоты с карбонатной горной

породой, которые обеспечивают более глубокое проникновение кислоты в пласт.

Вместе с тем, анализ промысновых данных показывает, что успешность кислотного

воздействия на "старых" площадях не превышает 30%. Главной причиной низкой

эффективности кислотных обработок является то обстоятельство, что кислота при

фильтрации в призабойной эоне пласта попадает преимущественно в интервалы с

повышенной водонасыщенностью. При этом скорость реакции соляной кислоты с

водонасыщенной карбонатной. породой превышает скорость реакции кислоты с

нефтенасыщенной породой из-за диффузионных затруднений.

В настоящей работе предложены методы регулирования скорости реакции

соляной кислоты с водо- И нефтенасыщенной карбонатной пористой средой путем

введения добавок - одно, двух и трехатомных спиртов, органических растворителей,

поверхностно активных веществ. В результате проведенных исследований

установлено, что макрокинетика реакции соляной кислоты с горной породой хорошо

описывается уравнением Аврами-Ерофеева:

(1)

характеризующим кинетику. топехимических процессов, В уравнении (1) показатепь

степени п является мерой анизотропности среды. Результаты некоторых

экспериментов приведены на рис. 1 и в табл. 1.

Возникновение периода индукции в нефтенасыщенной пористой среде

объясняется низкой скоростью диффузии кислоты через пленку нефти. Оценка влияния

диффузии на скорость реакции осуществляется с помощью фактора

внутридиффузионного торможения, в нашем случае равного отношению

максимальной скорости реакции чистой соляной кислоты в водонасыщенной пористой

среде к скорости реакции кислоты в других средах. Аналогичным образом проводится

оценка при добавках к кислоте различных реагентов.

Применение добавок ПАВ, растворителей и :спиртов позволяет выравнять

скорость реакции кислоты с карбонатной породой в водо- И нефтенасыщенных

интервалах, что на практике приводит к значительному увеличению эффективности

кислотных обработок.
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Таблица 1.

Кинетические параметры и факторы диффузионного торможения при реакции

кислотных составов с карбонатной породой

Система k п fD

НС! Х.Ч. (водонас.) -0.9514 0.5001 1.00

НС} Х.Ч. (нефтенас.) -0.0002152 1.9248 79.99

НС} техн. (водонас.) -0.3387 0.781 3.72

НС} техн. (нефтенас.) -0.0002645 2.50 14.61

НО З.д. (водонас.) -0.5961 0.701 1.75

НС} з.д. (нефтенас.) -0.003832 2.5186 8.73
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ул. Космонавтов, 1
450062 г. Уфа

Россия

Бесков ВладимирСергеевич

Российскийхимико-технологический

университетим. Д.И.Менделеева

Миусскаяпл. 9
Москва 125047Россия

тел.: (095) 978-91-45
факс: (095) 200-42-04
е-шай: Ьеs@шhti.шsс.su

Бибин ВладимирНиколаевич

Институткатализа им. Г.КБорескова

пр. Акад. Лаврентьева,5
Новосибирск 630090
Россия

тел.: 3832341278
факс: 3832341878
е-шай: root@reverse.nsk.su

БоброваЛюдмилаНиколаевна

Институткатализа им. Г.КБорескова

пр. Акад. Лаврентьева,5
Новосибирск 630090
Россия

тел.: 3832341278
факс: 3832341878
е-шай: ЬоЬг@геvегsе.пsk.S1..l

БоронинАндрейИванович

Институткатализа им. Г.КБорескова

пр. Акад. Лаврентьева,5
Новосибирск 630090
Россия

тел.: 3832344789
е-тпай: borol1@cata!ysis.nsk.su

Быков Валерий Иванович

КрасноярекийГосударственныйТехнический

Университет

Красноярск 660036
Россия

тел.: 3912494724
факс: 3912 439830
е-шай: Ьуkоv@сс.krаsсiепсе.гssi.гu

Вайман АлександрМаркович

Институтнефтехимиии катализа

Уфа450096

Россия

тел.: 3472 313521
факс: 3472 236680
е-шай: гооt@vаушап.ufапеt.гu



Верниковекая Надежда Викторовна

. Институт катализа им. Г.к.Борескова

пр. Акад. Лаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

тел.: 3832341278
факс: 3832 341878
е-шай: nady@reverse.nsk.su

Водянкнна Ольга Владимировна

Томский Госуниверситет

пр. Ленина, 36
Томск 634050
тел.: 3822424257
факс: 3822415579
е-шай: gа1апоv@хf.tsu.tошsk.su

ВоронцовАлександрВалерьевич

Институткатализаим. г.к.Борескова

пр. Акад. Лаврентьева,5
Новосибирск 630090
Россия

тел.: 3832344573
e-mai1: voronts@catalysis.nsk.Sll

Герасев Александр Петрович

Институт катализа им. г.к.Борескова

пр. Акад. Лаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

факс: 3832 341878
е-шай: gerasev@reverse.nsk.su

Гогин Леонид Львович

Институт катализа им. Г.к.Борескова

пр. Акад. Лаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

тел.: 3832341278
факс: 3832 341878
е-шай: gogin@reverse.nsk.su

Горбачевекий Андрей Ярославович

МГУ

Воробьевы горы

Москва 119899
тел. 095 9393207
факс:095 932 8846
Е-шаil: GORВA@RADIO.chem.msu.ru

Гуляев КонстантинСтаниславович

Омскийфилиал Института

катализаСО РАН

ул. Нефтезаводская,54
Омск 644040
Россия

тел.: 381-2- 66-44-74
факс: 381-2-64-61-56

Добрынкин Николай Михайлович

Институт катализа им. Г.к.Борескова

пр. Акад. Лаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

тел.: 3832 341751
факс: 3832 341878
е-тпай: dobr@reverse.nsk.su

Долематов Михаил Юрьевич

ВНИИЦ «Нефтегазтехнология»

Ул. Ленина 102-41
Уфа450006

Россия

тел.: 3472 524922
Е-таП: DMU@mts.bashkiria.sll

Дуплякин Валерий Кузьмич

Омский филиал Института

катализа СО РАН

ул. Нефтезаводская, 54
Омск 644040 Россия

тел.: 381 266-44-50
факс: 381264-61-56

Елохин ВладимирИванович

Институткатализаим. Г.К. Борескова

Пр. акад. Лаврентьева,5
Новосибирск 630090
Россия

е-шай: e1okhin@cata1ysis.nsk.su

Ефимова Елена Витальевна

Институт катализа им. Г.К. Борескова

Пр. акад. Лаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

тел.: 3832-39-73-00
факс: 3832 34-37-66

Жукова Ольга Петровна

Институт Угля и Углехимии СО РАН

ул.РукаВИПlникова,21

Кемерово 650610
Россия

тел.: 3842365561

Заварухин Сергей Григорьевич

Институт катализа им. Г.К.Борескова

пр. Акад. Лаврентьева,5
Новосибирск 630090
Россия

тел.: 3832397310

ЗайнетдиновТимурИмберович

ВНИИЦ«Нефтегазтехнология»

а/я24

Уфа450006

Россия

тел.: 3472 520623



Замулина Татьяна Владимировна

Институт катализа им. Г.к. Борескова

Пр. акад.JIаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

тел.:3832-34-12-97

факс: 3832-34-30-56
Ечпай: zаш@саtаlуsis.nsk.su

Зеленко Ирина Юрьевна

Томский политехнический университет

Томск, Россия

тел.: 415443
е-шай: шаrt@tpu.ru

Золстарекий Илья Александрович

Институт катализа им. Г.К. Борескова

Пр. акад. Лаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

теЛ.:3832-34-44-91

Е-шаil: zol@cata1ysis.nsk.su
факс: 383-2-34-18-78

Иванов Евгений Алексеевич

Институт катализа им. Г.К.Борескова

пр. Акад. Лаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

теЛ.:3832397308

е-шай: eugene@sirius.catalysis.nsk.su

Иванчина Эмилия Дмитриевна

Томский политехнический университет

Томск, Россия

тел.: 415443
факс: 223995
е-шаil: tpu@tpu.edu.ru

Карентин Александр Григорьевич

Томский политехнический университет

Томск 634061
Россия

тел.: 3822419143
факс: 3822419143
е-шай: orlov23@phtd.tpu.edll.ru

Кашкин Виталий Николаевич

Институт катализа им. Г.К. Борескова

Пр. акад. Лаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

тел.: 383-2-34-44-91

Керженпев Михаил Анатольевич

Институт катализа им. Г.К. Борескова

Пр. акад. Лаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

тел. 383-2-34-21-54
факс: 383-2-39-73-52
Е-шаil:ша_k@catalysis.nsk.su

Кожевников Игорь Викторович

Чувашский Госуниверситет

Московский пр., 15
Чебоксары 428015
Россия

тел.: 8350423432
факс: 8350428090
е-шаil: шаiп@сhgu.сhuvаshiа.su

КондратьевНиколай Александрович

ВосточнаяНефтяная Компания

Наб. реки. Умайки, 24
Томск

Россия

тел.: 3822-22-14-73

Корниенко Андрей

Восточная Нефтяная Компания

Наб. реки. Умайки, 24
Томск

Россия

тел.: 382-2-221-442

Кравцов Анатолий Васильевич

Томский политехнический университет

Томск,Россия

тел.: 415443
факс: 223995
е-шаil: tpu@tpu.edu.l'U

Крайкина Ирина Петровна

ВНИИЦ «Нефгегазтехнология»

Уфа, Россия

тел.: 3472 520623

Краснов О.С

спииггимс

Новосибирск

Россия

Курзина Ирина Алексеевна

Томский Госуниверситет

пр. Ленина, 36
Томск 634050,
Россия

тел.: 424257
факс: 415579



Куркина Елена Сергеевна

МГУ им. М.в.ломоносова

Воробьевы Горы

Москва 119899
Россия

тел.: 095 9394079
факс: 095 9392596
е-шай: kurkina@cs.msu.su

Ламберов Александр Адольфович

Казанский государственный

технологическийуниверситет

ул. к.Маркса, 68
Казань 420015
Россия

тел.: 8432365892
факс: 8432 365892
е-шай: kataliz@cnit.ksu.rus.ru

Левашова Альбина Ивановна

Томский политехнический университет

Томск, Россия

тел.: 3822415443
факс: 3822 223995
е-шай: tpu@tpu.edu.ru

Лепилин Андрей Евгеньевич

ВНИИЦ «Нефтегазтехнолотия»

Уфа, Россия

тел.: 3472 520623
е-шай: lepiandr@ufanet.ru

Малоземов Юрий Витальевич

КТИ «Цеосит» СО РАН

Новосибирск 630090
Россия

тел.: 3832 355763
е-шай: уurа@Ьаtшап.iсt.пsk.гu

Мезенцев Александр Николаевич

Восточная Нефтяная Компания

Наб. реки. Ушайки, 24
Томск, Россия

тел.: 382-2-22-40-16

Могильных Юрий Иванович

Институт катализа им. г.к.Борескова

пр. Акад, Лаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

тел.: 38З2 397310
е-шай: ggk@catalysis.nsk.su

Москвин Владимир Сергеевич

Томский ПолитехническийУниверситет

пр. Ленина, 30
Томск 634004, Россия
тел.: 3822 412232
факс: 3822412723
E-таН: гооt@ошs.ср.tошsk.su

МустафинаСветлана

Государственныйколледж образования

ул. Коммунистов,85 - 126
Стерлитамак 453125
Россия

тел.: 3473 240725

Нагирняк Алексей Тарасович

КАООТ «Азот»

Кемерово 650099
Россия

Назаренко Ольга Брониславовна

НИИ высоких напряжений

пр. Ленина, 2а

Томск 634050, Россия
тел. 382241-91-55,382241-91-01
е-шай: admin@admin.hvri.tpu.edu.ru

Низов Василий Александрович

Секция «Химические технологию> СО РИА

Красноярск 660025
Россия

тел.: 3912439431

Новиков АлександрАвтономович

Томскийполитехническийуниверситет

Томск, Россия

тел.: 3822 415443
факс: 3822223995
е-шаil: tpu@tpu.edu.ru

Носков Александр Степанович

Институт катализа им. Г.к. Борескова

Пр. акад.Лаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

тел.: 3832-34-18-78
факс: 3832-34-18-78
Ечпай: Noskov@catalysis.nsk.su;
alex@reverse.nsk.sll

Овсиенко Петр Викторович

НИИ химических технологий

ул. Дзержинского 1
Северодонецк 349940
Луганская область

Украина

тел.: 0645229373
факс: 06452 25367
е-шай: roоt@hiшп.еtаl0п.lllgапsk.llа

Орлик Владимир Николаевич

Институт газа НАН Украины

Киев, Украина

тел.: 044 4460324
е-шай: огlуk@gаs.ftеепеt.kiеV.llа



Орлов Алексей Алексеевич

Томский политехнический университет

Томск, Россия

тел.: 3822 419143
е-гпай: ott@phtd.tpu.edu.fl!

Оружейников Александр Иванович

Омский филиал Института

катализа СО РАН

ул, Нефтезаводская, 54
Омск 644040
Россия

Осадчий Олег Георгиевич

Ачинекий Нефтеперерабатывающийзавод

Ачинск

Красноярекий край

Россия

Островский Николай Михайлович

Омский филиал Института

катализа СО РАН

ул. Нефтезаводская, 54
Омск 644040
Россия

тел.: 3812664474
Е-шаН: оstr@ошsk.пеt.ru

ОстровскийЮрий Владимирович

НГПИИ ВНИПИЭТ

ул, Б.Хмельницкого,2
630075 г. Новосибирск

Россия

тел.: 3832769635
е-шай: ost@pri.sib.ru

Пай Зинаида Петровна

Институт катализа им. Г.КБорескова

пр. Акад. Лаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

тел.: 3832341746

ПармоиВалентинНиколаевич

Институткатализа им. Г.К. Борескова

Пр. акад. Лаврентьева,5
Новосибирск 630090
Россия

тел.: 383 2 34-32-69
факс: 383 234-32-69
е-шай: раrшоп@саtаlуsis.пsk.su

ПацковВадимПетрович

НТУЦЭТНАН и МинэнергоУкраины

252115, г. Киев-115

Украина

тел.: 0444166915
факс: 044 416251 О

е-шай: root@dhtec.kiev.ua

Писаренко Елена Витальевна

Российский химико-технологический

университет им. Д.И.Менделеева

Миусская пл. 9
Москва 125047
Россия

тел. 095 978-91-78
факс:095 200-42-04
Е-шаil: рvп@МНТJ.шsk.sи

Покровекая Светлана Афанасьевна

Институт катализа им. Г.КБорескова

пр. Акад, Лаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

тел.: 3832341278
факс: 3832 341878
е-шай: svetlana@reverse.nsk.su

Принь Елена Маратовна

Научно-исслед. институтХИМТЕХНОЛОГИЯ

Северодонецк

Украина

тел.: 064529-38-29
Ечпай: prin@ixt.sed.lg.ua

Пряхин Алексей Николаевич

МГУ им. М.в.ломоносова

Воробьевы Горы

Москва 119899
Россия

тел.: 095 9394524
факс: 095 9394575
е-шай: knп@сgе.сhеш.шsu.su

Расулов Вугар Аббас оглы

ИТПХТАН Азербайджана

пр. Г.Джавида, 29
Баку 370143
Азербайджан

тел.: 892294159
е-шай: itpcht@lan.ab.az

Решетов Петр Николаевич

Восточная Нефтяная Компания

Наб. реки. Умайки, 24
Томск, Россия

тел.: 382-2-22-40-18

Решетников Виктор Николаевич

Восточная Нефтяная Компания

Наб, реки. Умайки, 24
Томск

Россия

тел.: 382-2221-442



Решетников Сергей Иванович

Институт катализа им. Г.К.Борескова

пр. Акад. Лаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

тел.: 3832397310
E-шаН:геsh@саtаlуsis.пsk.su

РомановЮрий Владимирович

ИнститутУгля и УглехимииСО РАН

ул.РукаВИIIIникова,21

Кемерово650610
Россия

тел.: 3842 365561

Савенков Анатолий Сергеевич

Госуд. политехнический университет

Харьков, Украина

тел.: 0572400-258
е-шай: root@polyt.kharkov. ца

Садовская Екатерина Михайловна

Институт катализа им. Г.КБорескова

пр. Акад. Лаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

Сазонов Владимир Андреевич

Институт катализа им. Г.К. Борескова

Пр. акад, Лаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

теЛ.:383-2-34-17-71

факс: 383-2-39-73-52
е-шаil: sazonov@catalysis.nsk.sl!

СалимоненкеДмитрий Александрович

Уфимский государственный

авиационный технический университет

ул. Мингажева 19/а

Уфа450000

Россия

тел.: 3472235244
факс: 3472 236680
е-шаil: гооt@vаушап.ufапеt.Гtl

Сафуанова Резеда Мавлетъяновна

ИОХУНЦРАН

Достоевского 102/2-2
Уфа450077

Россия

Сваровская Наталья Алексеевна

Томский политехнический университет

Томск, Россия

тел.: 3822415785
факс: 3822279080

СемеидяеваНатальяЛеонидовна

МГУ

Воробьевыгоры

Москва

Россия

Ечпаз]: slinko@cs.msu.su

Софронов В.Л.

Северский технологический

Институт Томского политехнического

университета

Северск

Россия

Спивак Семен Израилевич

Башкирский государственныйуниверситет

Уфа450096

Россия

тел.: 3472 236162
факс: 3472 236680
е-гпай: spivak@bsu.bashedu.ru

Спиридонов Алексей Алексеевич

Институт катализа им. Г.К Борескова

Пр. акад. Лаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

тел.: 3832-39-73-09
факс: 3832-34-30-56
e-mail: pub@catalysis.nsk.stl

Степанов Виктор Георгиевич

КТИ «Цеосит» СО РАН

Новосибирск 630090
Россия

тел.: 3832 396251

Стефогло Евгений Федорович

Институт Угля и Углехимии СО РАН

ул.РукаВИIIlникова,21

Кемерово 650610
Россия

тел.: 3842 365561
e-шаil:sогЬепt@sогЬеп.kешегоvо

Сыропятов Владимир Яковлевич

НИИТ Автопром

Москва, Россия

Телин Алексей Герольлович

ВНИИЦ «Нефтегазтехнология»

ул. Менделеева 171/3-41
Уфа450080

Россия

тел.: 3472 520623



Томилов Виктор Николаевич

Институт катализа им. Г'КБорескова

пр. Акад. Лаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

тел.: 3832 344491
факс: 3832 341878
е-шай: vic@sirivs.catalysis.nsk.su

Ушева Наталья Викторовна

Томский политехнический университет

Томск, Россия

тел.: 3822415443
факс: 3822223995
е-шай: tpu@tpu.edu.ru

Фомин Андрей Анатольевич

Институт химической физики Черноголовки

Черноголовка,~оск. обл.

Россия

Хитрина Людмила Юрьевна

Институт катализа им. г.КБорескова

пр. Акад. Лаврентьева, 5
Новосибирск 630090
Россия

тел.: 3832 3335бl

е-шай: khitriпа@dошаiп.сош

Цырульников Павел Григорьевич

Омский филиал Института

катализа СО РАН

ул. Нефтезаводская, 54
Омск 644040
Россия

тел.: 3812-662275
факс: 3812 646156
е-шаil:tsir@iпсаt.ошsk.nеt.ru

Чесноков Борис Борисович

НИИ СИНТЕЗ

Москва, ул. Угрешская

Россия

Ечпай: оlchеs@оlchеs.рs.шsu.su
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К.ОМПАНИЯ

\
\
ОАО "Восточная

неф\z.яная I<ОМПания"
\
\63 4 05 0 , ТОМСК,

ул.Набережная р .УшаЙки,24,РФ

The JOINT STOCK COMPANY EAST
\

OIL COMP.ANY, ЕОС, Tomsk , RF
I '

(3822) 23-32-91
fax i 2 - 2 2 - 3 0 22-25-33

I '

Обеспечение разведки нефтяных,газовых

месторождений; организация добычи и

"травспортировки нефти; переработка
,,~

нефт~."газа, производство нефте-

продуктов~~ефтехимической продукции;
"....

внеIUнеэкономи~еские, экспортно-

импортные операции; реализация нефти,
-,

нефтепродуктов, продуктов переработки
\.

углеводородного и иного сырья (включая

продажу населению \и на экспорт);
\

инвестиционная деятелввоеть, включая

операции с ценными бумагами, Компания

имеет стабильное и \ устойчивое
\ .

положение на нефтяном pЫ~Ke страны,

обладает статусом правите~ьственного

агента по снабжению нфтью и

нефтепродуктами ряда областей

сибирского региона.
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