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PL-1 
НЕЛИНЕЙНАЯ ДИНАМИКА - ОСНОВА ТЕОРИИ КАТАЛИТИЧЕСКИХ 

ПРОЦЕССОВ И РЕАКТОРОВ. 

Член-корр. РАН Слинько·М.Г. 
. . . 

ГНЦ РФ "НИФХИ 11М. ЛЯ, Карпова:: Москва, .Россия. 

1. Нелинейная · динамика раздел щmамики, изучающий системы, в которых процессы не удовлетворяют принципу суперпозиции. Математические модели таких систем состоят из нелинейных уравне!'fИЙ математической физики. Особое место нелинейной динамики определяется общностью закономерностей вне зависимости от конкретной природы системы. Поэтому возник единый подход к изучению нелинейных систем, что дало возможность въщелить базовые модели, общие понятия, определения, сформировать математические идеи, подходы, математический аппарат дЛЯ проведения анализа и моделирования. Основы нелинейных подходов сформулированы школой физиков MfY под руководством академиков Л.И. Мандельштама, А.А. Андронова, Н.Д. Папалекси в конце .20-х и 30-е годы нашего столетия на основе исследований А. Пуанкаре и А.М. Ляпунова при создании теории колебаний 2. Гетерогенная каталитическая система является открытой, активной, нелинейной, диссипативной, распределенной многоуровневой средой, находящейся вдали от термодинамического равновесия. В ней возникают практически все нелинейные явления, которые характерны для нелинейных систем: множественность стационарных состояний, критические условия, скачкообразные изменения, устойчивые и неустойчивые состояния, гистерезис и другие. Наличие неустойчивых стационарных состояний - важнейшее свойство гетерогенных каталитических систем. Следствием неустойчивости и нелинейности яшщются: автоколебания скорости реакции, автоволны различной структуры, упорядоченные диссипативные структуры, хаотические режимы, переходы от порядка. к .беспорядку и обратно на всех масштабных уровнях каталитической системы. З. История становления и развития математического моделирования каталитических реакций, процессов и реакторов на основе физикохимических · и физических закономерностей. Получение математических моделей на основе итерационной процедуры проведения натурного и вычислительного эксriерименrов. Развитие, _начиная с 1958 r., математического моделирования и нелинейной динамики каталитических процессов в Инсти-
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PL-1 
туrе катализа, Институте математики и ВЦ Сибирского отделения Академии 
наук СССР. 

Нелинейная динамика показывает общие черты в областях различной 
природы и облеrчает изучение каталитических систем. Наука о само
организации - синергетика - есть часть области нелинейной динамики. 
Однако это не означает, что нелинейная динамика яВJШется всеЯдным 
подходом и из доклада не следует ее культ, как это сейчас часто происходит 
с синергетикой. 

4. Проникновение Идей и методов нелинейной динамики и современных 
математических методов в теорию каталитических процессов и реакторов 
требует повышения точности и информативности экспериментальных иссле
.!IОВаний явлений катализа и особенно данных о · скорости химического 
превращения и эволюции каталитических систем. 

5. Кинетические модели дЛЯ стационарных и нестационарных условий 
протекания реакции по-прежнему являются , основой математического 
моделирования каталитических процессов и реакторов. Если кинетика 
реакций изучена, то дальнейшие этапы моделирования и определение 
оптимальных условий проведения каталитических процессов на всех 
масштабных уровнях не представляют в настоящее время принципиальных 
затруднений. 

6. Эволюция 1::остояния гетерогенной системы "металл-газ" на макро
уровне описывается уравнениями, отражающими изменения концентраций 
адсорбированных веществ и концентраций каждого компонента в газовой 
фазе рассматриваемой системы. Изменения происходЯт вследствие химичес
ких реакций и процессов переноса вещества, тепла и импульса. На повер
хности катализатора процессы переноса адсорбированных частиц и химичес
кого превращения имеют общую природу на молекулярном уровне и поэ
тому наблюдаемая скорость изменения концентраций веществ описывается 
уравнениями баланса протекающих атомно-молекулярных процессов. 

Кинетика дает описание элементарных процессов. В уравнениях 
химической кинетики константы скорости элементарных реакций 
определяются молекулярным уровнем. Переход от элементарного уровня к 
макро-уровню зависит от реальных свойств катализатора. К реальным 
свойствам относятся; структура поверхности, биографическая неодно
родность поверхности, состояние адсорбированного слоя, взаимодействие 
между адсорбированными частицами и металлом, между собой и промежу
точными образованиями (включая активный комплекс), характер подвиж
ности адсорбированных частиц, влияние адсорбированных частиц на струк
туру и перестройку поверхности, нмичие дефектов. Разработанные распре-
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PL-1 
деленные математические · модели элементарных стадий реакций и 
процессов переноса с соответствующими алгоритмами и программами поз
воляют определять скорость элементарных процессов с уУетом неодно
родности, ме.жчастичных взаимодействий и фазовых· переходов 

Характерной чертой уравнений химической кинетики, за исключением 
монОМОJ!екулярных реакций, является их нелинейность. Нелинейность есть 
следствие кооперативных взаимодействий адсорбированных частиц и учас
тия в реакции компонентов более одного. Поэтому совместное протекание 
элементарных реакций отлично от индивидуальных и должно определяться 
методами нелинейной динамики. 

В настоящее время не существует общей теории кинетики и динамики 
нелинейных гетерогенных каталитических систем. В практической работе 
используются простейшие типы нелинейности; степенная, логарифмическая, 
экспонен,щальная, дробнорациональная. Эти нелинейности в большинстве 
случаев не отражают сложного характера протекания химических процессов 
на макроскопическом уровне. 

Такое положение сдерживает развитие теории и практики катализа. 
Главный недостаток стационарной кинетики состоит в неполноте даваемой 
ею информации о механизме реакции. Поэтому необходимо, чтобы она 
была дополнена другими данными. Ими могут быть результаты измерений 
термореакционных и термодесорбционных спектров, скорости адсорбции, 
теплот адсорбции, спектров адсорбированных частиц, влияние адсорбции и 
реакции на величины, характеризующие катализатор, такие как контактная 
разность nо:генциалов, электропроводность, магнитные свойства, изотопные 
исследования. Особое значение имеет измерение скорости реакции в неста
ционарных условиях с одновременным измерением состава газовой фазы и 
катализатора. В этом случае связь между механизмом и кинетикой опре
деляется системой дифференциальных уравнений. Кроме того все измерения 
не являются прямыми и необходима их интерпретация на основе матема
тических моделей. Поэтому для получения кинетических моделей необхо
димо создание измерительнс-вычислительноrо комплекса с широким 
применением физических методов исследований и развитым математи
ческим обеспечением, В измерительно - вычислительном комплексе возрас
тает роль и ответственность исследователя в системе анализа и интерпре
тации измерений при получении математических моделей. Каждый этап 
моделирования требует новых экспериментальных средств изучения катали
тических систем, использования новых возможностей физических методов 
исследования, современных математических методов анализа, методов 
статистической физики и ЭВМ. Решающим звеном в решении задач созда-
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PL-1 
ния · конкурентноспособных каталитических процессов является развитие 
современного фИЗИКО-ХИМИЧеf;КОfО И ВЪfЧИСЛитеJIЪН:ОfО экспериментов. 

7. Недостаточное внимание уделяется моделированию каталитических 
Процессов На ПОрИСТЫХ зерНЮ( . И ОПределеНИЮ ОПТИМаJIЪНОЙ ПОРИСТОЙ 
структуры; · Этот этап · моделирования и синтез . оптимальных структур 
особенно необходимы для обеспечения избирательности ка'rалитических 
превращений. Избира-iельность чувствительна к морфологии пористой 
структуры. В некоторых случаях на избирательность влияет величина 
rИдравлическоrо сопротивления сщ>я зерен катализатора. 

8. Нелинейная динамика и теория каталитических процессов на 
молекулярном и мезо- уровнях и вычислительнъщ эксперимент будуr играть 
оп�деляющую роль в ближайшее время в синтезе и промышленном 
приготовлении катализаторов с заданными свойствами. 

9. Следует еще раз обратить внимание на ограниченность во многих 
случаях чисто физического моделирования и · опытных установок. 
Применения методов нелинейной динамики. необходимы для реакторов со 
сложной структурой потока реагирующих веществ и катализатора в 
реакторах с участием нескольких фаз. Возрастает потребность в изучении и 
моделировании одновременного влияния особенностей, возникающих в 
реальных промышленных. реакторах. 

10. Математическое моделирование процессов и реакторов тонкой 
каталитической очистки газовых смесей ТЭЦ, двигателей внутреннего 
сгорания и получения газов ультравысокой чистоты. 

11. Что необходимо нам в настоящее время ? Это опережающее развитие 
теории каталитических процессов и реакторов на основе развит�,�х методов 
математическоrо моделирования и современного .физико-химического 
эксперкмента. Необходимы исследования только самого высокого уровня. 
Средненькие работы не могут· изменить наметившиеся в последнее время 
негативные тенденции интеллек�уальноrо самоубийства и потому, как 
правило, мало полезны. 
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PL-2 
Studies at the Molecular Level in Design of New Catalysts and Processes 

К.1. Zamaraev 
Boreskov Institute of Catalysis, Pr. Ak. Lavrentieva 5, Novosihirsk 630090, Russia 

INТRODUCПON 
Within the last three decades in catalysis science and engineering а progressive shift was 

observed fi-om phenomenological approaches to the studies at the molecular level (ref. I ). As а 
result, today the design of new catalysts and catalytic processes is gradually more and more shifted 
fi-om empirical search to intentional design, using molecular approaches and mathematical 
modeling. In this lectшe the role of studies at the molecular level will Ье discussed with the works 
of the Boreskov Institute of Catalysis as particular examples. The following areas will Ье 
considered: homogeneous catalysis with metal complex�, heterogeneous catalysis with anchored 
metal complexes, heterogeneous catalysis with catalysts prepared via anchored metal _complexes 
and organometallics, catalysis of olefin polymerization, catalysis Ьу metals, catalysis Ьу oxides, 
catalysis Ьу zeolites, catalysis Ьу heteropolyacids and Ьiomimetic catalysis. 
HOMOGENEOUS CATALYSIS WПН METAL COМPLEXES 

Due to joint efforts of scientists fi-om various countries the following key elementary 
steps were elucidated for the activation of small molecules (Н2, СО, 02, N2, etc.) and 
activation of С-Н and С-С Ьonds in organic molecules: (1) - oxidative addition of reactants to 
metal atoms; (2) - reductive elimination of i-eaction products fi-om metal atoms; (3) -
numerous, but what is important, well classified rearrangements of atoms and chemicaJ bonds 
in the coordination sphere of metal atoms. 

With а list of elementary rearrangements known for complexes of а given metal atom with 
particular ligands, and estimates of theпnodynamic and kinetic characteristics for these 
rearrangements, it is possiЫe nowadays to intentionally design new catalytic reactions or new 
catalysts for the known reactions. 

А typical example of а new catalytic reaction that first had Ьееn designed on paper using this 
strategy, and then actually observed experimentally (ref. 2), is shown in Fig. 1. This is the reaction 

The design of the catalytic cycle in Fig. 1 
was Ьased on the well known aЬility of а 
hydroxyl ligand attached to Pd(II), atom, to 
oxidize olefins. Instead of using an olefin, 
V.A.LikholoЬov and Yu.l.Yeпnakov have 
suggested СО as an oxidized substrate (ref. 2). 
Indeed, in the first s!ep of the reaction Fig. 1. The catalytic cycle for conjugated co-oxidation 
mechanism in Fig. l, the ОН- ligand oxidizes ofH2o into н20, and со into со, (ref. 2). 

9 



PL-2 . 
СО to СО.. forming in а teductive elimination process а .Pd(O) comple�.· The second step is the 
oxidative addition of О.. molecule to Pd(O) complex, in which Pd(O) state retшns to Pd(II) one, and 
simultaneously а coordinated О�- lig� is fonned. The latter is actually already the backЬone of а 
hydrogen peroxick molecule. Upon protonaticin with Н2О it fonns Hz()... The latter molecule 
leaves the coordination sphere Qf Pd(II) in а sequence ofligand substitution reactions to close the 
catalytical cycle. Note, that reaction in Fig.l presents an example of the homogeneous blphase 
catalysis, some stages о� which proceed in the aqueous phase, while others - in the CH2Cl2 phase. 

НETEROGENEOUS CATALYSIS W1ТН ANCHORED МЕТАL COМPLEXES 
An important examp!e of new catalytic systems created Ьу molecular design is provided Ьу 

catalysts formed upшi anchoring of metal complexes to the surface of solid supports via chemical 
Ьonds (ref. 3). А spectacu\ar example (ref. 4). of such а catalyst is presented in Fig.2. In Fig.2a а 
bim�ic Co--Pd carЬonyl comp!ex chemically anchoted to the surface of silica is shown. Note, 
that st1ch Co--Pd species are not formed in solutions. The bimetallic active site of Fig.2 was 
designed for the hydroformylation of olefins into aldehydes. The apriari expected catalytic cycle 
for this reaction over а Co--Pd bimetallic site is shown in Fig. 2Ь. The idea Ъeblnd designing such 
а сус!е was as follows. Pd atom is known as а Ьetter site for Н2 activation, while Со atom is known 
as а Ъetter site for СО insertion into the metal--carЬon Ьond. When acting together, the Pd site 
provides а fast activation of :№, while the Со site provides the fast СО insertion. As а result, the 
combined bimetal!ic site in Fig.2 works much Ьetter in hydroformylatiQn catalysis than each of the 
monometa!lic sites (Со or Pd), when taken separately. 

(а) 

Fig.2. Active site of bimetaШc (Pd · + Co)/SiOi catalyst (а) and the 
mechanism .of hydroformylation of ethylene over this site (Ь). о-Р 
denotes а phosphine ligand Ьound chemically to the surface of SI02 (ref. 4k 

НEТEROGENEOUS CATALYSIS WПН CATALYSTS PREPARED VIA ANCHORED 
МЕТАL COМPLEXES AND ORGANOМETALLICS 

Anchored metal complexes or anchored organometallic compounds can Ье also used to 
prepare specially designed supported metal catalysts .(ref. 3). In catalysts prepated via this 
route it occurs possiЫe to well control the size of supported metal particle. А typical example 

10 



PL-2 
is а family of Pd/C catalysts . designed and commercialized Ьу Yu.I.Yermakov, 
V.A.Likholobov and V. А. Semikolenov with co-authors. 

Particles of different crystallite size demonstrate different activity and selectivity. As an 
example, see the data on trifluoromethy!nitroЬenzene (ТFМNВ) hydrogenation to the 
corresponding amine (ТFМАВ) in ТаЫе 1 (ref. 5). As seen from this ТаЬ!е, the activity 
referred to а gram of Pd atom, first increases, but then deereases with the increase of the 
particle �ize. Тhе initial increase in activity reflects the intrinsically smaller activity of small 
Pd(O) clusters compared to the bulk Pd metal, while the subsequent decrease in their activity 
refleets the decrease of the ftaction of the surface Pd atoms as а particle size increases. Only 
surface Pd atorns participate in catalysis. Тherefore, the decrease of their ftaction leads to the 
overall decrease of the activity referred to the total content of Pd in the cata!yst. 

ТАВLЕ 1. Catalytic Properties ofpd Partic!es with Different Size in Hydrogenation 
ofTrifJuoromethy!nitrobenzene (TFМNB) to Trifluoromethylaminobenzene (TFMAB) 

Тhе size of Pd particle/A Activity g ТFМNВ Selectivity 
g Pd min · atm (yield оfТFМАВ) 

~ 1 0  6.9 99.98 
1 0-30 12.0 99.8 

60-120 
~ 1 000 

3.0 
1 .3 

99.0 
~ 80 

In contrast to the activity, s_electivity of the reaction with respect to the desired amine 
decreases continuously with the increase of the size of the Pd particles. Тhе reason for this can 
Ье understood from th� data of Fig.3, where an SТМ (Scanning Tunneling Electron 
Microscopy) microphotographs of а Ьig and small supported palladium particles are presented 
(ref. 6). As seen from Fig.3, the surface of the Ьig particle is quite rough. It must contain Pd 
atoms in quite different coordination environment which implies their different chemical 
properties; Supposedly, some ofthe sites faciiitate undesiraЫe side reactions, thus decreasing 
the selectivity with respect to the desired ТFМАВ product. 

On the ground of the data оfТаЫе 1 ,  Pd/C' catalysts with the 1 0-30 А particle size were 
chosen for conunercial production. Тhеу demonstrate the highest activity and still are 
selective enough. 

J.. 

Fig3. SТМ images of: (а) - the Ьasal surface of giafite, (Ь) - the surfilcё of Pd/Sibunit catalyst with. 
highly dispersed Pd 'paiticles; (с) - the surface of а large Pd particle in Pd/Sibunite catalyst (ref. 6): 
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PL-2 
CATALYSIS OF OLEFIN POLYМERIZATION 

One of the most- spectacular examples, where studies at the molecular level caпied out Ьу 
scientists of different countries have already 
played а crucial role in 11; development of а new 
generation of catalysts and catalytic processes, is 
the area of catalytic polymerization of olefms 
(refs. 7,8). For Ьoth homogeneous and 
heterogeneous catalysis for olefin polymerization 
coordinatively unsaturated metal complexes with 
hydride and alkyl ligands were found to serve as 
the catalyst active sites. 

The key elementary steps of catalytic 
polymerization have Ьееn detennined (see Hg. 4). 

сн,�_l 

Fig.4. Кеу steps of the catalytic polymerization 
of olefins (refs. 1, 7). 

Concentrations of active sites and rate constants of the key reaction steps have Ьееn 
measured for many practically irnportant catalytic systerns and used to design and optimize 
commercial catalytic reactors. These data are also widely used for the intentional control of 
physico-mechanical properties of commercial ·polymers obtained using catalytic technologies. 
CATAL YSIS ВУ МETALS 

1n recent years consideraЫe advances have Ьееn acbleved in the study of the surface 
structure and mechanisms of action of metal catalysts. Many impressive examp\es ftom tbls 
area are cited in monograph (ref. 1 ). Тhе results obtained in the fields of catalysis Ьу single 
crystals and supported metal partic\es with а controllaЬle size and surrounding should Ье 
noted especially. 
Catalysis Ьу Metal Siвgle Crystals with Wen Characterized Surfaees 

• .  Results of studies in tbls field have Ьееn summarized in excellent review articles Ьу 
G.A.Somorjai, R.Мadix, G. Ertl, D.W.Goodman (ref.9), M.Grunze , P.R.Norton (ref. 1 0), 
V.l.Savchenko (ref. 1 1), as well as in monograph (ref. 1). Therefore, here let us only note that 
the farther we advance in these investigations, the more our understanding ofthe mechanisms 
of catalysis Ьу massive metals approaches the level, that has already Ьееn achieved for 
homogeneous catalysis Ьу metal complexes. Although every step forward demands serious 
efforts, experience in homogeneous catalysis allows us to expect that future Ьenefits will fully 
justify these efforts. 

Among the data obtained in tbls field at the Вoreskov lnstitute of Catalysis, let us fust 
mention those of V.I. Savchenko and co-workers on the role of diffi:rent states of adsorЬed oxygen 
in catalysis of СО and Н2 oxidation Ьу various surface faces of platinum, ruthenium, iridium and 
nickel single crystals (ref. 1 1). According to these data, oxygen adsoi:ption is descriЬed Ьу the 
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scheme presented iri Fig. 5. Oxygen is initially adsorЬed in the molecular state (Fig.Sb), and then 
dissooiates producing adsorЬed atoms. The dissociation process occurs with а blgher rate on 
structural defects ( steps and microfacets) than on smooth planes. First, adsotЬed atoms of type I are 
formed. This type of adsorption corresponds to the location of oxygen atoms аЬоvе the metal 
surface 

0

(Fig. 5с). Oxygen atoms in tbls state possess the highest reactivity towards СО and Н2 

molecules. The adsorЬed oxygen atoms of type I can further transform to adsorЬed oxygen atoms 
of type П. This adsorption state corresponds to oxygen atom insertion into the catalyst sшface layer, 
in other words, to the formation of а two-dimensional surface oxide (Fig. 5d). The reactivity of 
oxygen of type П is far less than that of oxygen of tyPe I. At elevated temperatures further 
transformations of the atomic state of type П to а 3-dimensional oxide several atomic layers thick 
are observed (Fig. 5е). Oxygen atoms of the oxide are also far less reactive towards СО and Н2 
than oxygen of type I. 

02(gas) 

! 
..... -

(а) (Ь) 

Oads (1) 

-

(с) 

-

Oads (11) 

-,-.-..... 
,-
-

(d) 

Ooxide 

(е) 

Fig.5. Schematic representation of oxygen adsorption states on rnetals: (а) - free 
metal sщface; (Ь) - molecular state; (с) - atomic state of type 1; ( d) - atomic state of 
type П; (е) - ato111ic state in oxide layer (according to ref. 1 1). 

The formation of the adsorption state of type II is accompanied Ьу reconstruction of the 
metal sшface, which levels the initially different activities of different surface faces in 

- oxidation reactions. 
We may hope that the difference found between reactivities of the ,;,arious states of 

adsorbed oxygen will Ье used in the future as an instrument for the intentional control of 
properties of metal catalysts in oxidation reactions. 

The data obtained solve an old argument between G.K. Boreskov and S.Z. Roginskii on 
whether the specific catalytic activity, SCA (i.e. activity referred to а unit surface area), for 
catalysts with the same chemical composition of the surface, is constant or can vary ftom one 
catalyst to another. In i953 G.K. Boreskov has formulated his ru!e about the approximate 
constancy of SCA for catalysts with the same chemical composition of the surface (ref. 12). 
Тhis rule was substantiated with а series of very accurate experiments made for various 
reactions over а family ofmetal and oxide catalysts. 

However, in the same year (1953) S.Z. Roginskii with co-workers in simple but very 
elegant experiments have observed а substantial difference Ьetween the catalytic activity of 
various sшface faces of one and the same melal (ref. l З). 
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Тhе reason for the deviation of the cata!ytic Ьehaviour of different faces of the same meta! from the Boreskov's rule, as well as the fulfШment of Boreskov's rule for the overwhelming majority of industrial catalysts is nowadays well understood. Intrinsically various sшface faces of the same m�ta! have different catalytic activity. However, if the catalytic reaction occurs under such conditions that under the influence ofthe reaction miкture and/or elevated temperature the reconstruction of the catalyst sшface to its new staЫe state under these conditions is fast enough, then the SCA will Ье constant; in other words, at а constant chemical composition of the catalyst sшface and of the reaction miкture the SCA will Ье independent of the catalyst prehistory. If sueh а reconstruction is .impossiЫe or occurs too slowly, the SCA may depend upon the cata!yst prehistory. Reconstruction of surface Jayer under catalytic reaction conditions or at elevated teцiperatures has Ьееn observed also Ьу many research groups (refs. 9, 10) and seems to Ье an intrinsic property of metal single crystals. Тhis aЬility for reconstruction resemЫes the well known property of soluЬle metal complexes and metal clusters to become fluxional upon coordination of cettain Iigands and/or increase of temperature (ref. 1 4). Reconstruction of the 
suiface of heterogeneous catalysts under the influence ofreaction mixture demonstrates that а 
rule resemЫing the third Newton 's /mv in·mechanics is valid for heterogeneous catalysis, 
пате/у, "the acti(m is equal to ·the counteraction ". lf the catalyst is powerjul enough to 
perturb the reaction mixture via intermediate chemical interactions to such ап extent that it 
starts to react, then the reaction mixture must Ье equally poweiful toperturb substantially the 
state of the catalyst suiface via the same intermediate chemical interactions. Because of this 
the state of the catalyst surface in фе process of catalytic reaction тау Ье substantially 
diffirent from its state before or after the reaction (ref 15). Тhе alюve statements have two important imp!ications for the experimenta! studies of heterogeneous cata!ysis. First, for elucidating the correlations between the catalytic properties and the structure of heterogeneous catalysts, it is preferaЫe to make structural studies in situ, i.e. directly under reaction conditions. Second, kinetic equations for reactions on solid surfaces can contain not only teпns that reflect reaction mechanism itself, but also terms that reflect the change of catalysts upon interaction wi!h the components of the reaction mixture (ref. 15), Appropriate taking in to account of the latter terms in cettain cases may· become quite essential for elucidating reaction mechanisms ftom kinetic data (ref. 15). Note that reconstruction of the initial state of а catalyst to some new one which is staЬ!e under the reaction conditions, is typical not only for heterogeneous catalysis, but for homogeneous cata!ysis as well. А spectacular exarnple here are Мо homogeneous cata!ysts for olefins epoxidation with hydroperoxides in solution (refs. 16-18). As suggested earlier Ьу She!don and co-workers (ref 16) and verified recently with NМR Ьу Talsi and co-workers (refs.17,1 8), two drasticaliy different Мо complexes, namely МоO2(асас)2 (which contains Мо in the oxidation state +VI) and Мо(СO)6 (which contains Мо in the oxidation state О) 

14  



PL-2 

under steady-state conditions of epoxidation reactions are Ьoth converted into the same set of 
three Mo(VI) complexes with diolo ligands. 

Catalysis Ьу Metal Particles with ControПaЫe Size and Surroundings . 
' 

As а result of the investigations at the molecular level, important structural peculiarities 

of ultrafine particles of supported metals have Ьееn elucidated. Of special interest are the 

results obtained Ьу EXAFS method, which peпnits one to measure interatomic distances and 

estimate coordination numЪers for atoms of supported metals. Interesting work in this field 

was done Ьу D.I. KochuЪey (ref. 19). 

In these studies it was found that distances Ьetween rnetal atoms in srnall metal particles 

on the support surface may appreciaЬly (up to 0.2 А) differ from the corresponding (jistances 

in massive metals. 

Such particles are structurally nonrigid. It seems to Ъе important for catalysis, since it 

should make more fitcile tЪе foпnation of intermediate complexes Ъetween surface metal 

atoms and reacting molecules. 

EXAFS studies suggest (ref. 19) that the so ca\Ied effects of а "strong meta!-support 

interaction", SMSI, (ref. 20), in some cases presents, ftom the chemical standpoint, the 

destruction of the metallic ftamework in the supported nоЪ!е metal particle and formation of а 

ligand surrounding Ьу oxygen anions (and, possiЫy, Ьу atoms of the support metal) around 

the nоЫе metal atoms. 

For example, for the Rh/La2Oз catalyst, for which the SMSI effect is observed, the 

numЬer of Rh--0 and Rh-La Ьonds consideraЬly exceeds that of Rh-Rh bonds. In contrast to 

this, for Rh/SI02 and Rh/Al2Oэ where SMSI effect does not occur, a!most solely Rh-Rh 

Ьonds are observed. In accord with the observed difference in their !оса\ surroundings, 

rhodium atoms on different supports reveal essentially different catalytic properties in СО 

hydrogenation. For instance. for Rh/Si� and Rh/Al2Oз the main reaction products are 

hydrocarЬons, while for Rh/La2Oз tЪese are alcohols (ref. 21) . 

. Recent Ьreak1hroughs in development of such instrumentation metlюds as Scanning Tunneling 

Electron Мicroscopy (SТМ), Field Electron Мicroscopy (FЕМ) and Field Ion Мicroscopy (F1М) 

allows reseзrches to char:acterize the surfiu:e of metal catalysts and reactions on these sur:fuces at really 

atomic scale. An example of the Pd/C catalyst characterizalion with SТМ has already Ьееn presented 

(Fig.3). Note, that а special S1М instrument, which provides catalyst chilracterization under · the 

atnюsphere of the reacting mixtцre starting fi:om l 0-9 to l Ьаr, has Ьееn designed at the Вoreskov 

Institute of Catalysis for such studies {ref. -6). 
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1n Fig.6 the data obtained recently Ьу the team of researches from the Fritz НаЬеr Institute, 
Berlin, and the Boreskov Institute of Catalysis on studying at the atomic scale of the oscillating Н2 

oxidation reaction over l't using FIМ, are presented (ref 22). From this Figure one сап see how the 
oxidation reaction front (light areas in the Figure) is formed and moves in space as time goes. Note, 
that with the help of S1М, FEM and FIМ scientist сап for the first time look at the kinetic 
Ьehaviour of very small !оса! spots of the 
catalyst surface. Тhus, pictures which are 
not averaged over а large ensemЬ!e of 
catalyst surface sites and adsorЬed species, 
сап Ье obtained. Тhis unique information, 
unavailaЬ!e until recently, promises 
breakthroughs in understanding arid 
describing at really atomic level of 
compHcated kinetic behaviour for both 
model and practical reactions over 
heterogeneous catalysts. 
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Fig.6. Kinetic oscillations and surface waves propagation in Н2 + 02 reaction оп Pt 
according to Field-Ion Microscopy (ref. 22). 

In particular, it Ьecomes possiЫe to elucidate how in real macroscopic catalysts the kinetics 
typical for small local spots is statistically averaged to descriЬe reactions at the macroscopic scale. 
Remind, that this is the latter kinetics that chemical engineers need in order to design catalytic 
reactors starting from the description of the catalytic process at the atomic level. 

Small metal particles belong to the family of compounds which fill the gap between the 
world of meial complexes and that of bulk metals. Тheir sizes are such that their electronic 
structure is different from that of bulk metals. In particular, the numЬer of atoms in very small 
metal particles is not Ьig enough for the electronic bands and gaps (that are typical for bulk 
metals) to Ье formed. Тherefore, it is not surprising that chemical properties of small metal 
particles are sometimes quite different from those known for bulk metals. Тhus, we anticipate 
that further studies of catalysis with such particles indeed promise in the near future new 
unexpected exciting results. 
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One ·of such results obtained recently at the Boreskov Institute of Catalysis is illustrated 
in Fig.7 (ref. 23). Тhis Figure demonstrates an unusual liquid-Iike behaviour of small iron 
particles supported over amorphous carbon at temperatures as low as 920 К. In the right-hand 
side of this Figure one сап see how supported iron particles in а form of droplets move along 
the surface of amorphous carbon falling apart in some cases and merging together in other 
cases. Тhе Ieft-hand side of Fig.8 shows that upon their movement the iron particles catalyze 
transformation of the amorphous carbon into graphite. Their movement along the surface 
continues until they lose access to amorphous carbon and become trapped from all the sides 
Ьу graphite. After that they freeze in the form of the iron carЬide FeC species. 

soo .t 
1----< · ·  .. � 

Amorphous carЬon-to-graphite conversion 
catalyzed Ьу Fe-C llquid par1icle at 65оос 

Videotape recordiпg of Fe-C particles migration over сагЬоп support: 

with droplet splitting 

.. J •. . . . ,_;,:->� •. :,, : _._ 11&1 -
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Fig. 7. Migration of liquid Fe-C particles over the surface of amorphous carbon in the 
course of its low temperature graphitization assisted Ьу Fe catalyst (ТЕМ data) (ref. 23). 

According to ref. (ref. 23), the liquid iron particles are in fact very concentrated solutions 
of carbon in iron. Тhе driving force for the formation of such "oversaturated" with carbon iron 
particles is the enthalpy of transformation of а less staЫe amorphous carbon to а more staЫe 
graphite (ref. 23). The catalytic properties of the unusual liquid iron-carbon particles are now 
under study at the Boreskov Institute of Catalysis. 

lt тау Ье expected that further studies o,f ultrafine particles of supported metals 11•ill 
malre itpossihle to develop in thefuture ne,v types ofindustrial cata/ysts, ,vhich ,.,ш comblne 
а high activity and technologica/ convenience typical for heterogeneous metal catulysts и•ith а 
high selectivity typical for homogeneous· metal complex catalysts

. 

CATALYSIS ВУ OXIDES 

Due to the great variety ot' the chemical sites, present on their surface. oxide catalysts are 
typically more difficult to study at the molecular leYel than metallic catalysts. Nevc11heless. in 
recent years serious advances in this field have also been achieved. 
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· Mecbanism of S01 Oxidation over Supported Vanadium Catalysts 

Ву the way of example,let us consider the data on structure and mechanism of action of 
vanadium catalyst for S(h oxidation to SОэ obtained at the· �oreskov Institute of Catalysis. 
Тhese studies were carried out under tbe guidance and with active participation of Prof. 
G.К.Boreskov (refs. 1 5.24). А distinct feature of this work is а combination ofa detailed (at 
the level of elementary steps) investigati�n of reaction kinetics with the thorough examination 
with а set of spectroscopic methods of the catalyst states at various steps of its preparation and 
process performance. Тhе insight into the mechanism of this heterogeneous reaction is now 
almost as deep as that traditionally availaЬ!e for only homogeneous catalysis. Тhе results 
obtained in this field have Ьееn summarized recently in ref. 25). 

Тhе reaction mechanism identified ftom 
the set of spectroscopic, as well as steady 
state .and relaxation kinetic studies for the 
reaction of 802 oxidation to SОз, is 
presertted in Fig.8. Тhese data are important 
not only ftom the scientific, but also ftom the 
practical point of view. First, they make it 
possiЫe to optimize the operation of the 
industrial reactors on the basis of the reliaЫe 

----

2V"' 

@) о. 

kinetic model that seems to reflect the real Fig. 8. The reaction scheme and kinetic equation 
for S(h oxidalion (ref. 25). 

mechanism of the catalytic reaction at the · 
molecular level. Secondly, they provided guidelines for further improvement of vanadium 
catalysts applied to particular conditions of their operation. 

0n the · Ьasis of deep insight into the reaction mechanism and kinetics of SO:! oxidation, 
as well as heat transfer and mass transfer processes in cata!ytic reactors, а completely new 
process for SO2 oxidaµon under forced unsieady-state conditions has Ьееn designed and 
commercialized (refs. 26J,7}. 

Nowadays 6 reactor шrits for this process operate in Russia and licenses for the process 
have Ьееn sold to various companies all over the world. 

Hydrogenation of Organie Compounds and Methanol Synthesis over Cu-Containing 
Oxide Catalysts. Mechanism ofH� Aetivation 

Copper-<;ontaining complex oxides are important commercial cata!ysts fur methanol synthesis 
and some other hydrogenation processes (ref. 28). Important data on the mechanism of Н2 

activation over such catalyst were obtained recently at the Boreskov Institute of Catalysis Ъу 
T.M.Yurieva and co-workers (refs. 29,ЗО). 
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Fig.9. Changes in the structure ofCuCr2O4 catalyst upon altemaф).g treatments in Н2 and Не at 590 К (ТЕМ data; ref.29). 
One of the simplest in the family is the spinel CuCr2O4 catalyst fur acetone hydrogenation to iso-propyl alcohol. Fig.9 demonstrates ТЕМ data aЬout the changes of the structure of this catalyst · upon treatment in the atmosphere of various gases. Upon treatment in 112 atmosphere at 590 К, tiny crystals of m,;tallic copper grow epitaxially on the �асе of the spinel oxide �ysts. SuЬsequent · treatment of these samples with heliwn at the same temperature � фе catalyst to its initial foпn, that is the tiny copper particles disappear completely. This suggests that Н2 initially reduces Cu2+ atorns of the catalysts surface to the Cu0 state. At the same time, Н2 must, of course, Ье oxidiz.ed. However, the so foпned states of hydrogen in the catalyst are quite unstaЫe, and are easily Ыown out of it with the stream of helium, which is accompanied Ьу the reoxidation of Cu° back to the Cu2+ state. In situ X-tay and.IR characterization of CuCr20� catalyst also confiпns that upon consecutive treatment in the atmospheres of Н2 апd Не, Cu2+ is reversiЫy reduced to Cu0 and then reoxidized back to Cu2+ state. Neutron diffi:action studies show the presence of two funns of atomic hydrogen in the reduced catalyst. The oxidized atomic forms ofhydrogen. which must Ье formed uроц cu2+ reduction to eu0, are responsiЫe for the hydrogenation activity ofthe CuCr�4 catalysts (refs. 29,30). 

CATALYSIS ВУ ZEOLIТES 
Catalysis with zeolites and other rnolecular sieve catalysts is becoming progressively rnore and more irnportant for industry. Several excellent reviews in this area (refs. 31-33) have Ьееn puЬlished recently. То give the flavor of the mechanistic studies that are carried out · in the area of zeolite catalysis at the Boreskov Institute of Catalysis, here we report two particular examples of such studies. The fust exarnple refers to the acid catalysis of butanols dehydration over а fiunily of ,ve!l characterized ZSM-5 zeolites (ref. 34). The second exarnple refers to а smooth redox caialysis of methane oxidation to methanol and of Ьenzene oxidation to phenol over specially prepared ironcontaining ZSM-5 catalyst (refs. 35,36). 
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Mechanism of Butanols Dehydration оп H-ZSM-5 Zeolite and Amorpbous 
Aluminosilicate 

The mechanism of dehydration of а family of butanols (п-ВuОН, iso-BuOH, sec-BuOH and 
tert-BuOН) was studied recently jointly Ьу the tearn of researchers ftom the Boreskov Institute of 
Catalysis (М.A.Makarova, A.G.Stepanov with co-workers) and ftom the Royal Institution ofGreat 
Britain (Prof. J.M. Thomas with co-workers). The reaction pathways were reliaЬly elucidated Ьу 
simultaneously using а set of steady state and transient GC-MS kinetic �tudies, IR in situ kinetic 
studies, and chщacterization of the reaction intermediates within the zeolites pores Ьу IR and NMR 
methods. 

The mechanism of the reaction that was found in 
ref. 34, is shown in Fig. 10. The key reaction 
intennediate is the OR species that is located in the 
center of the mechanism scheme presented in tl1e 
Figure. This intermediate exists inside the zeo!ite 
pores in three rapidly interconverting forms, that is: а 
butyl-silyl . ether, а carЬenium ion and butanol 
molecule hydrogen Ьonded to the ОН active in 
catalysis group of t11e zeolite (Fig. I О). Of iliese three 
forms, ilie alkyl-silyl ether prevails. Note, that fuis 
alkyl-silyJ eilier Ьears some peculiar features compared 
to its analogues in solutions. 1n particular, it 
demonstrates а remarkaЫe fluxionality Ьeing аЬ!е to 
convert rapidly enough into the carЬenium ion state 
(Fig.l О). This carЬenium ion state seems in fact to Ье 
responsiЬ!e f'or t11e remarkaЬ!e catalytic properties of Fig. 10. Mechanism ofbutano!s dehydration 

on H-ZSM-5 zeolite алd amorphous H-ZSM-5 catalysts in butanols dehydration. aluminosilicate (ref. 34). 
Selective Oxidation of Methane and Benzene 
over Iron-Containing ZSM-5: 1<n Example of Вiomimetic Beterogeneous Catalysis 

Recently G.I. Panov and co-workers have shown that even such inert alkane as СН4, as 
well as benzene can Ье rather smootbly oxidized over а specially prepared iron-containing 
ZSM-5 catalyst, provided that N20 is used as an oxidant, rather than 02 (refs. 35,36). As 
shown in refs. 35,36, the oxygen atom of N20 molecule is inserted with а remarkaЬJe 
selectivity into the СН Ьonds of Cli.\ and С614 molecules forming mefuanol and phenol, 
respectively. Тhus, iron-containing zeolite serves as an excellent model of the natural cata!ysts 
- monooxygenases that smoothly hydroxilate various hydrocarЬons (ref.37). 

According to refs. 35,36, ап unusual weakly Ьound form of atornic oxygen is fom1ed upon 
interaction ofN20 molecule with the iron-containing sites ofthe zeolite. Note t11at in t11e future а 
remarkaЪle hydroxilating ability ofN20 with respect to alkanes and aromatic hydrocarЬons, may 
оссш of cornmercial importance. 
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CATALYSIS WIТH НETEROPOLYACШS 
Heteropolyacids exhiЪit а remarkaЫe Ыend ofthe acid base and redox properties which.make 

them unique catalysts for various reactio!1$ Ьoth in. solutions (homogeneous catalysis) and solids 
(heterogeneous catalysis). Several exce\lent reviews are availaЬle in this field (refs. 38,39). 

When located in а solution or on а solid surfuce, heteropo\yacid molecules act as а 
polyfunctional catalytically active site. The origin of the polyfunctionality of the heteropolyacid 
catalysts is illustrated in Fig.11. 

Reactions of transition metal 
complex✓ 

Reactions ca!alyzed Ьу -;;.· 
Microstructural components сап 

/ 
undergo dissociatie into solution 

acids --..
@; 

hv 

Stabiliz�metal clusters or 
polyhydroxo complexes 

\Тhе formed lacun,as сап Ьehave as 
-stab!lizers ror unusual coorinative 
states of metal ions 

Fig. 1 1 .  Schematic representation of the origin of polyfiinctionality of heteropolyacids as catalysts. 

Fiщ НР As are very strong acids in organic solutions. А reasoц for this is а very Ьig size 
of an anion which is formed when а proton·is detached from an НРА molecule. This makes 
НРАs. very good acid catalysts. Moreover, the acidic catalytic properties of НРАs molecules 
can Ье monitored rather easily Ьу changing the chemical composition of the skeleton of the 
heteropolyanion in these molecules. Second, transition metal cations can Ье easily suЬstltuted 
.for protons in НР А molecules. Thus, metal complex catalysts can Ье prepared where the 
skeleton ofHPA serves as а ligand. 

Third, certain microstructural fragments of the НРА frarnework can dissociate in 
solutions, forming lacunas of different size. Into . these lacunas various other catalytically ,1 
actlve moieties can Ье inserted. Fourth, in many cases metal cations that compose together 
with oxygen anions, the skeleton of the НРА molecules, can Ье easily reduced or oxidized. 
Having in rnind that !,he numЬer of such cations is rather Ьig, one immediately realizes that 
НР А molecules can wotk as multielectron reducing or oxidizing species. Note, that Ьу varying 
the nature of metal cations in the frarn�work of the НРА's polyanion, one сап· smoothly 

. . .  

monitor the redox potential for various rnultielectron o r  one-electron transformations o f  НР As 
21 
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molecules. ТЫs allows scientist to intentionally tune heteropolyacid catalyst to сапу out pщ:ticu!ar redox.reactions, they are interested in. Маnу heteropolyacid moieties have intense charge transfer aЬsorption hanjis. Therefore, they can act also as efficient photocatalysts. Тhе reaction Ье!оw illustrates the particular power ofheteropolyacids to serve as catalysts for reactions of fine organic synthesis. One sees how over heteropolyacid catalysts vitamins К can Ье synthesized (ref. 40): 
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BIOМIМETIC CATALYSIS 

Catalysis is а fundarnental feature of life processes. Very complicated chemical reactions are caпied out in living organisms with remarkaЫe selectivity and at mild conditions with the help of special catalysts - enzymes; lt is really а challenge . for catalytic chemists to learn the principles that are used Ьу enzymes in their operation and to utilize these principles for the design of new more efficient synthetic catalysts. ТЫs direction of catalysis is often called 
blomimetic cata/ysis (refs. 37,41). . . А typical exarnple of а blomimetic catalyst is the Fe-containing ZSM�5 zeolite descriЬed аЬоvе. ТЫs catalyst remarkaЬly mimics the aЫlity of the enzymes • monooxygenases to smoothly insert an oxygen atom into carЬon hydrogen Ьonds in hydrocarЬons. 
CONCLUSION Studies at the. molecular level play а rapidly increasing role in the development of new catalysts and processes. 
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COKING AND DEACTIVATIOK IN СРИРLВХ CATALYTIC PROCESSIS 

G . F .  FROМENT 
La:Ьoratorium voor Petrochemische Techniek 
Universiteit Gent 

Rrijgslaan 281 , 9000 Gent, Belgium . 

For а single reaction А �  в the deactivation of the catalyst Ьу 
coke formation is unamЫquously expressed in terms of the 
evolution of the intrinsic rate of reaction of А with the coke 
content of the catalyst 

(1)  

When more than one rRв��i 6n is ocourrin� it i• nocosвary to talk 
in terms of tbe deactivation of the variouв reactions through 
t.heir reepective rateв, r1 and deactivation f'unctions ,1 (Се,) . тье 
latter are not necessari ly identical . 
It should :Ье emphasized that the ratio defined in (.1 ) only 
accounts for the effect of coke on the chemical reaction itself . 
In the presence of diffusional limitations а ratio of effective 
rates could Ье taken , represented Ьу ({11

,._
)

d
, which would not Ье 

the deactivation function proper ;  
When coke formation is also а c�talytic reaction i t  i s  normal 
that its own forma·tion is 11.'lso deactivated and ; 

(2)  

wh�rQ rc ia tho intrinoic rat� о� the coking reaction, SQ that 
�с is  the true deactivation function for coking , 
The reasons for express ing empirical deactivation functions in 
terms of the coke content and not t1me have been extensively 
discussed Ьу Froment (1977 , 1982_, 1991 ] .  
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In most cases an exponential function of the coke content leads 
to the Ьest empirical fit of the experimental data [De Pauw & 

Froment, 1 9 7 5 ] . Later , Beeckman and Froment [ 19 7 9 )  introduced а 
probaЬ i listic kinetic approach for · the coke formation and 
deactivation Ьу s ite coverage . They extended their kinetic 
approach to site coverage and pore Ыockage Ьу considering 
explic itly the growth of the coke [ 1980] . The struc·ture of the 
catalyst as а network of pores was deS!:ribed . Ьу а Bethe-tree 
[1982) . The deactivation function was expressed as а product of 
probaЫl itieв Р and s ,  with Р the probaЬility for the sites to 
Ье accessiЫe and S the conditional probability that the 
accessiЫe site is not covered . When both the main reaction and 
the coke formation occur on the same sites and there are no 
diffusional limitations S can Ье expressed as : 

wit.h 

and 

с 't""' о Rs "' z..., r.,, 1  

( 3 )  

When the growth o f  coke on ,top o f  the precursor covering а site 
is instantaneous the coke "molecules" all have ·the same size o.nd 
the fraction of sites covered with coke 1s directly proportional 
to the coke content . When the rate of coke growth , f,° , is finite 
the latter also enters in the expression for the coke content, 
of course . More recently Sahimi & Tsotsis [ 1985]  and Beyne and 
Froment [199 0 ,  1993 ] appl ied percn1 a t. inn t.hAcry i n  the model ing 
of the pore network . Diffusional l imitations were also accounted 
for . 
The present paper emphasizes the insertion of real istic kinetic 
equations for the coking in catalyst deactivation studies . First 
the deactivation is  modeled in the case of coke formation through 
а polymerization process . The model is fairly complete in tho.t 
diffusion effects and the inf luence of the structure of the 
zeoli  te pore network are accounted for ,  but ther!:! is only one 
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"ma j n" reaction . маnу catalytic hydrocarbon conversion processes 
cons ist of very complex reaction networks so that selectivities 
are important features .  маnу components of the reaction mixture 
may lead to coke . rs coke deactivating the various reactions ln 
а different way? If yes ,  how can this Ье modeled in а reasonaЫe 
way , without introducing ari excessive nurnЬer of parameters? These 
are the quest ions addressed in what follows . 

со11:iщ1 in а network о;С pores in the presence of diffusional 
Hmitations . 

The case considered here is the deactivation of а ZSM-5 catalyst 
in what could Ье an isomerization . The reaction scheme , includ1ng 
consecutive coking i . e .  originat ing from the reaction product В,  
is as fol lows : 

Al k� Bl 

Bl � В +  l 

k 
CJ.:> + B  !!8 Cg 

Cg + В k.!8 Cg 

Cg + Е k..;,, Ct 

( . ) 

The coke precursor ер , formed онt of adsorbed В is а radical so 
that fu rther reaction with В leading to Cg is possiЫe . 
Propagation and cha in growth cont inue until  terrnination occurs , 
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yielding Ct ,  а component with а s ize such that it may Ыосk а 
pore . 
When the reactions take place on s ingle si tes the Hougen-WatsJ,-, 
type rate equations can Ье written : 
for А ➔ в ,  with the reaction between adsorbed species as rate 
determining step : 

for the formation of coke precursor 

for coke growth 

r1,gB "' kgзСе;;,, в.ссСв 

rgв � kgвCcr;, accCв 

for termination 

( 5 )  

( 6 )  

( 7 ) 

Ult tUSlona1 11mlcac1ons on cne maln reaccion are aiso ассоuп�еа · 
for . For spherical geometry the following continuity equations 
are derived for А and В 

1 д [ 2.... дСА . 
2.,. Тr r r(r,  t) Dл <r,  t:) дr J  -rм P"a,r r ( r , t) 

( 9 )  

( 10 )  

The coke content of the catalyst i s  governed Ьу 

27 

(Sj 



PL-3 

де. . ас 
� <r, t) = 1Чr, t) ( 8·;",. (r, tl > 

( 1 1 )  

( 12)  

( 13 )  

{ 14j  

( 1 5 )  

( 16 )  

Th• co�t1nuity . equations are derived for the entire catalyst 
porticle,  whi le the reaction and diffusion operate in the 
'ac:cessiЫe fraction of the catalyet only. 'l'Ь1s 1s accounted for 
through the accessibility function P(r , t ) ,  derivea from 
percolation theory (Beyne & Froment, 1990, 1993 ) , Blockage also 
atfects · mass tranвfer inside the catalyst, since the path 

• followed Ьу the diffusing moleculea becomes more tortuous . А 
qцaclratic law was adopted for the dependence of the d1ffufiivity 
on the Ыockage probab.iЦty. 
The integration of the аьоvе set of differential equations, 
account1ng for the appropriate boundary conditions ; leads to the 
various c1:,ncentration profiles inside the catalyst particle . From 
а certain coke content onwards two zones develop in the particle : 
an inner . iш1.ссевs1�1е · core and an outer. вhell which remains 
act:!,ve . . The fraction· · of Ыocked inter11ections of tha pore 
network, q, .  goes through а ma.ximum somewhere betw.een the center 
and the . surface of the particle . When this maximum reaches the 
perco:Lation threahold , qc , only th• outor •holl r•main• 
accessiЫe and the profi les take on shapes which may Ье , 
COlllpletely different from those before ·tJc . was reached, as 
i llustrated in Figв . l, 2 and з (Beyne and, l!'roment, 1993 ) .  
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Flg. 1 .  Consec:utlve aoking : 1ntrapa�t1cle prof1les of the 
fraction of Ыoc:ked intersec:tions ,  С"

,. 
• 1 , 05 х 10·• kmol/1112., с•• 

= О laaol/m3 ; curve 1 : с,. • о .  045 kg coke/kg c:at; curve 2 : vben 
inacc:eas1b1e c:ore has developed : е. = 0 . 057 kg coke/Jtg cat 
[веуnе & From.ent ,  1993 ) . 
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Fig . 2 .  Consecutive coking : intraparticle profiles of the 
r•actant А,  с•

А = 1 , 05 х 10·2 kmol/m\ , С"
6 

• О kmol/m1i; curve 1 1  
Се = 0 . 045 �g coke/kg cat; curve 2 1 when inacceвsiЬ е core has 
developed, с� = о . 057 kg coke/kg cat . [Beyne & Froment, 1993) , 
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Fig. 3 .  consecutive coking : intraparticle profiles of the 
reaction product в, АС\ * 1 , 05 х 10-z !anol/m\, when с•

6 
"' О 

kmol/m\; curve .1 : се = О , 045 kg coke/kg cat; curve 2 1 when 
inacc:;essiЫe core has developed, ё0 • 0 . 057 kg coke/kg cat , 
[Beyne &. ,Froment, 1993] . 

S1nce coke keeps on growing as long as it is accessiЫe and 
teimination has not occurred the colte content. of the catalyst 
varies nonlinearly with the fraction of reaction centers covered 
v:Lt:b ool�o . l"or oitc oovcrago or.ly or Eor oit:.o oovor&!JO and 
instantaneouз growth leading to Ыockage the relation would Ье 
linear . When [�

А
]� is plotted ав а function of the fraction of 

c,ovc.rcd re.oct:.ion c;ontora curvc:, a.re obt:a.inc<l wtl:l.ob a.rc, c,onvox 
downward, аlзо for parallel coking, 
Fig . 4 il lustratee the variation of [IIIA]d 

and (f.lc1. with .the coke 
content of the catalyвt part1cle , located at the reactor inlet , 
where с8• о .  The vertical drop in activity correвponds to а 
соке content at which the percolation .. threвhold 1в reached. 
Curves with this shape have Ьееn reported in the literature 
(Deja1fve et al, 1981 ) . 
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0.25 

0.02 0.04 о.ов · 

е-с 
(kg coke/l<g cat) 

l!'ig . 4 ,  consec::utive coking : [l!l�)d and [llc;.]c vs coke content, с•д 
• 1 , 05 Х ч1·2 kmol/m1" С'в = О кmol/1111� [веуnе &, l!'roment, 199ЗJ , 

The treatment J.s easily extended to а coraЬinat1on ot parall•l and 
consecutive coking. 
When the set of equations ( 5 )  - ( 16)  is inserted into the model 
equations of а tubular reactor e . g. the coke content profiles are 
generated . Even with the complex model as dealt with here t.his 
haa now become а tractaьle proЫem on fast modern computers . The 
knovledge of the coke content level and profile is i111portant 
information for the adaptation of the operating conditions and 
for the choice of the policy for the catalyst regeneration . 
The major proЫem in such an approach 1s the derivation of the 
kinetic equationa for coking, which has received insufficient 
attention во far, even if examples were givan Ьу DUll\ez and 
Froment. (1976J and мarin et al (198бJ . 

cokin; and deactivation in complex catalytic reactions. 
fhe above example sets а fairly general framework for а rather 
realistic treatment of deactivation in а complex pore network in 
the presence of diffusional l imitations and with а kinetic 
formulation of the coking equation ,  but is limited in tbe sense 
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that it only conta ins one main reaot1on and coking out of one , 
at most two, of the species involved in the main reaotion. What 
i.f · the reactant g:enerates а network of reиctions and several 
species generate coke? 
Recently Beirnиert et a l  ( 1994)  studied the ·reactions of n .hexane 
on an US-Y-zecilite ,  using an electrobalanc.:i with recycJ.e . :t'.Ьle 
1 shows quite а apectrum ?f products , even at low hexane 
conversion . Fig .  S presents а reaction scheme that may tle derived 

. from this information and that wi ll  ·ье cal led а molecular model.  

с

-• 

�··1 . 
1'8">'!: ... ... 1 

1 �  .. с;+ с •. 
1 

Cok• 

Fig .  5 .  Мolecular reaction scheme for the catalytic cracking of 
n . hexane . 

In this scheme the monomethylpentaneв are lumped and so are the 
dimethylbut.Anes ,  reflecting that equilibrium among theвe 
components is rapidly esta.Ыished. The right hand sid_e of the 
reectio.n scheme •is somevhnt moro ,;spcculativo 1n that. · th� 
alkyl�tion of nC5 and its isomers leads to а lump , ck, which 
either cracks or cyclizises and dehydrogena.tes into aromatics but 

. also to coke , either directly or over the aromatics . The network 
contains S reacting components involved in 14 reactions belonging 
to б typei:i,  so that 6 rate coeff ioients ( 4 for the main 
reactions, 2 for coke formation ) would have to Ье determined. The · 
НOugen-Watson type rate equations contain one common denominator 
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s iteз and involve the same numЬer of sites , The numЬer of 
adsorption equi l ibrium constants then a.mou�ts to 14 ( З  .for the 
hexane 1somers; З for the hex.ene isomers, З for the saturated Ci 
to с, species and з for . the corresponding o lefin•, . 1  for the ck 

lump and 1 for the aromatics lump ) . 
What ·about the deactivation effect of coke? Are all t� react·ions 
dtt111cLJ.v1a1.t.-d · .l.n the ваше vay r .:at11e J. c1ear1y 1.1:i.usi:raт.es t.nat 
this i s  not the case . This could Ье related to the distribution 
of the strength of the acid s ites . лccording to Wojciechowsky and 
Corma (1986 ) the required acidity increases in the . order : 
iвomerization, h:ydri4e trani,fer, alky lation, cracking, co�ing . 
Consequently, . cracking should Ье more affected. Ьу coke deposi tion 
than hydride transfer e . g .  The increase of the paraffin to olefin 
ratio with 1ncreas1ng coke content which can Ье deduced from 
1'8.Ьlе 1 confirms that hydride transfer 1s lesв deactivated. 
Fig. 6 ,  on the other hand, reveals tbat the coke format:i.on itself 
is not deactivated. Coke growth does not .necessarily reqUire trua 
catalytic sites . Only pore Ьlockage would then deactivate the 
coke formation itse l f .  Pore Ыockage has probahly not occurred 
yet in this US-Y-zeolite at the relatively low coke contents 

1.4 

1.2 

о.в 
• 

0.8 

м 

0.2 

о 
о 0.2 

n Q D а 
, Фс• 1 

I о n-

0,4 о.$ 0.8 

· Coke content (W\%) 
1,2 1.4 

Fig. 6 .  Deacti vatioл functions for various reactions in the 
catalytic cracking of n . he:Xane at 450"С [Beirnaert et al , 1994] . 
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. .  

Coke coritent· (wt %)  0 , 31 0 . 51 0 . 59 0 . 74 0 . 110 

мethan,e 2 , 98 4 . 02 4 , 24 4 . 40 4 , 60 

Ethvlene б , 69 7 , 22 6 , 91 . 7 . 03 7 . 45 

Sthane 2 . 49 з . зо з . эо з •. зs З . 83 
Propyleniз З б . 72 .34 . 3.б Зб . 72 ЭЗ , 54 3 2 . 09 

Propane .• 6 5 . 55 64 . 9 1  63 . 14 65 , 09 61 . 50 

Butanes 

i-butane 1 3 . ЗS 12 . 54 12 . 23 12 . 11 12 . 0 0  

n-butane б , 34 5 . 87 5 . 62 5 . 38 5 .  12  
Butenes 4 , 17 З , 41 Э , 68 2 , 94 2 .83 

P�ntanes 

i-pentane 7 , 21 7 , 30 б , 73 7 . 08 7 . 38 

n-pentane 1 .• 67 1 . 56 1 , 40 1 , 30 1 . 2·s 

Pentenes 1 . 22 1 , 09 1 . 11 0 . 92  О . 78 

Hexanes 

2-мe-pentane В , lб 9 . 82  9 . 35 10 . 38 11 .00  

3-Me-pentane 5 , 18 б . 1 5  s . so · 6 . 32 6 , 73  

2 , 3-di-Me-butane 2 , 59 з . оз 2 . 77 З . 13 З . 28  

2 , 2-di-Me-butane 0 , 45  0 . 40 о .  35  0 . 31 о . зз 
Hexenes 2 , 47 2 . 52 2 , 93 2 , 34 2 . 57  

Toluene 0 . 68 о . во 0 , 82 0 . 85 1 . 0 2  

Xylenes 1 . 21 1 . 34 1 , 31 1 , Зб 1 , 41  

C9-aromatics o . so ci . so о . sб о . 54 0 . 58 

Coke 0 . 60 0 . 1s 0 . 72 0 . 97 1 . 20 

таые 1 .  Influence of  the coke content on the product 
selectivities in n-he:кane cracking at 7 % hexane conversion 
(mole/100 moles hexane reacted) [Beirnaert et al ,  1994] • 

. which were experienced . In contrast with this result Froment et 
a l  [ 1990]  observed а strong deactivation of the coke formation 
in n . hexane cracking on zsм- 5 ,  а smal l  pore zeo lite in which 
ыоскаgе сап rap10.1y occur . 1n tl1e a.t>sence o:t: и:1net1c equat1ons 
for the coke . formation Beirnaert et al ( 1994) fitted the 
experimental deactivation functions in terms of various empirical 
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fцnctions of the coke content .  As in. catalytic reforming (De Pauw 
& Froment, 1975 ) . and Ьutene dehydrogenation (Dumez & Froment,  
1976 ) exponential relations led to the best fit [Fig . 6 ]  , -but 
the deactivation constll.nts , а ,  differ , even within the 
isomerizations (ТаЫе 2 ) . 

95 • 
а confidenc:e in\;;erval 

2-Me-pentane 1 . 65 1 . 44 < (1 < 1 . 83 

э-мe-pentane 1 . 76 1 , 51 · <  а < 2 . 02  

2 , З�di-Me-butane · 1 , 81 1 , 57 < а < 2 , 04 

2 , 2-di-Me-butane 2 .. 62 2 . 36 < а .< 2 , 89 

Coke о 

ТаЫе 2 .  Estimated a-values · of the exponential deactivation 
functions for some reactions leading to products of hexane 
cracking ( Beirnaert et a l ,  1994 ) . 

Therefore , considering а unique deactivation func:tion for the 
isomerization or any other type of reaction may not Ье very 
accurate and six or more values of а may Ье required, one · for 
each type of reaction . Even with only six a�values the numЬer of 
parameters to Ье determined for n . hexane cracking at а given 

temperature would amount to 26 with this molec:ular mode l .  

coking and deactivation in hydrocarbori conversion processes . 
For the . above exe.rcice to Ье of practical value :f:or the catalytic 
cracking of rea l feedstocks it ·should Ье repeated for а nuiфer 
of key components of vacuum gas oi l .  �f the kinetic analysis were 
repeated for n-eicosane e . g .  different rate coeffic ients would 
Ье obtained : the number of isomerization reactions is larger in 
n-eicosane than in n . hexane . Clearly , the number of rate 
parameters to Ье determined in а mixture would become 

зs 
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1 1 
1 11 
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overwhe lming . 
This isi why the molecular level described above. has not Ьееn 
applied in the 'kinetic model ing of the catalytic cracking . 
Limitations in the '  chemical analy!З is , of course , is another 

· reason . !nstead, the modeling has Ьееn Ьased upon а small numЬer 
of lumps : the three lump model of Nace et al [ 1972J  and later 
the 10-lump model of .Jacob et al [1976 ] , with one common 
deactivation· function for the effect of coke . It is clear that 
this approach can not lead to invariant rate coefficients and 
that extensive experimentation is required for eaeh type of qas 
o iJ... More recently various approaches were taken to remedy this 
[Allen ( 1991 ) ,  Klein and co-worker1;, ( 1991 ) ,  Froment and co
workers ( 1 989 , 199 1 ,  1993 ) ,  Jaffe and Quann ( 1 992 ) ] . The former 
lumping based upon boi l ing ranges is replaced Ьу а detailed 
account of the chemical character of the various components 
involved in the reaction network . The approach introduced Ьу 
Froment is Ьased upon truly elementary steps as contributions to 
the reac tion expressed on а molecular level .  Reactions on 
zeolites , which are often used in hydrocarbon conversion 
processes , proceed through carЬenium ion mechanisms . In the 
absence of а metallic dehydrogenation component,  as is the case 
in catalytic cracking, carbenium ions are generated Ьу protolytic 
scission , hydride transfer and protonation of olefins . 
Isomerization takes place through various contributions at the 
elementary step level hydride- or  methyl-shift or, when 
b:t!'a.nching is invo lved , through protonated cyclopropane 
intermediates . Cra.cking of the carbenium ions occurs t.hrough 
scission of the с-с Ьond in '3-:pos itiori with respect to the carЬon 
carrying the positivй �hn rgP . Alkylation of tho carbenium ion Ьу 
means of an o lefin is also possiЫe . Cyclization followed Ьу а 
sequence ор deprotonations leads to aromatics and deprotoш,tion 
to an o lefin . 
The molecular scheme of n-hexane catalytic cracking of Fig . 5 is 
now developed in terms of elementary вteps of c:arbenium ion 
chemistry in Fig, 7 .  
In this scheme isomerizations .occur Ьу hydride- and methyl shifts 
Ьut also , when branching is involved, Ьу РСР mecJ;anisms . 
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Fig . 7 ,  Reaction network iл terms of elementary steps for the 
catalytic cracking of n . hexane . 

Excluding СН/ and pr imary carЬenium ions , which are far leвs 
staЫe than secondary and tertiary carbenium ions , leads to 
kнs ( s, s ) ; kнs ( s ,  t) ; kна ( t ,  s) ; , k"5 ( t ,  t) and kнs ( s ,  S) ; k,;

5 
( s ,  t) ; 

kнs ( s , t) ; k,;s ( t 1 t ) ana k?CP ( s , s ) ,  kкр ( s , t) ; kl'CP( t , s ) ;  k
;,cp ( t , t) . 

If the Ме-С/ are considered to Ье in equilibrium Jt,,
5
(ПJ.:i n) and 

,k
нs

(m, n )  do not have to Ье cons idered . Lumping - not necessari ly 
satisfying the rules of Wei and Kuo [1969) for rigorous lumping -
also enters in the alkylation products с.,+ originating from nC6' ,  
ме-с/ and diМ:e-c: . Indeed, с; is cons,idered to Ье one single 
carbenium ion . It reacts in two ways : Ьу �-scission yielding 
с

3
=, с; and с

5
= and the corresponding С/ or Ьу cyclization and 

а sequence of deprotonations yielding two lumps : ( c;)
h
, which 

does not c!esorb any more and is therefore cal led "coke" and 
( С/) 1 which is l ighte;i;-,  but also leac!s to (C.+ )

h i . e .  coke , 
after deprotonation into light aromatics fol lowed Ьу alkylation. 
This brings the coking to the same leve l of mechanistic modeling 
as the "main" reactions , Now the effect of the coke on the 
activity of the catalyst has to Ье introduced. Fig, 6 indicates 
that no deactivation function needs to Ье introduced in the rate 
coefficients for the coke fo;i;-mation ,. The rate coeffic ients to Ье 
re.tained for such а reaction scheme are given in ТаЫе З .  Rate 

37 



PL-3 

coefficients ior hydride . and мe-shitt.s are not 1naludet\ in таЬlе 
З ,  s ince the components ' within the Me-c5-lump and within the 
diMeC4-lump are at equiliЬrium . 
It should ье· added here that the k� ( s , t ) , kp (t , s ) and k� ( t , t) are 
riot encountered in the cracking of n . hexane itself, :Ьut are added 
for the sake of expansion to higher paraffins . In addition, the 
С/ may crack according to ( s ,  t )  , ( t, s )  and ( t, t) . mechani.sms . 
This leads for hexane cracking to 14 r-ate . coefficients for the 
"main" reactions 1щd 10 for the coking reactions : а total of 24 
per temperatura , Tha numЬer of а wou ld then amount to 16 ,  so that 
the total num.Ьer parameters is 41 . This .is to Ье compared with 
the 26 p'arмieters in the molecular scheme , which is  likely to Ье 
less rel iaЫe , however .  
The superiority o f  the elementary step approach over the 
molecular approach becomes evident when mixtutes have to Ье dealt 
With . 
Rate coefficients at the molecular level for ree.ctions of 
paraffins e . g .  increaвe with chain length , so that with complttx 
rnixtures the numЬer of rate coeffic ients . to Ье determined from 
experiments be�omes very large This is not so with the 
elemeri�ry s tep_ approach . It is а plausiЫe assu.mption that the 
elementary step rate coefficients do not depend upon the chain 
length , so that their num:Ьer does not increase for complex 
mixtures . Because of this property the.ir values can Ье determined 
from the reactions of e , g .  short chain paraffinв , which enablea 
complete identification . of the product spectrum . 'l'his is true 
also for the parameters related to the formation or decomposition 
of naphthenes et.nd aromatics . sсhещез for these conversions were 
written in terms of carb!Эnium ion chemistry for . the main 
reactions already [Vynckier & Froment ,  1991) . А judiciously 
ehosen program involving experiments with specific paraffins , 
naphthenes and aromatics should еnаЫе the sign�ficant estimation 
of .some 40-50 parameters . - E11:amples are there in the thermal 
cracking for olefins production (Willems & Froment,  1988] and in 
the . cat_alytic cracking of gав oil (Wu .Feng et al, 1993 ).  
Including the colting reactions in. the Jtinetic analyais 1s а 
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Protolytic вcission З : k. (m} (m .. р, в , t) 
l?rotonation 2 ; k  •• (m) (m = в , t ) 
Deprotonation 2; k...(in} (m = s , t )  
PCP-isomerization 4;k-(m,n )  (m,n = s , t) 

в-вcis1:1ion 4 ;k. (in,n) (m, n • s , t )  

Нydride transfer 2 ; k  •• (m) (m = s ,  t) 
17 

Alkylation 4 ; k  , . (m,n)  (m ,n  • s , t ) 
Cyclization 4 ;k  (m, n )  ( m ,n  • s , t )  

Aromatization 2 ;k (m) (m "' s , t} 
10 

1'аЬlе з. Kinetic pa.rameters for the. catalytic cracking of 
pare.ffins , 

natural эxtension of whe.t has Ьееn shown to Ье feasiЫe already , 
Fin�lly ,  it should Ье recognized that а. component ana.lysis of а. 
VGO is not possiЫe, even . 1f suЬstantial progress hа.в baen 
a.chieved lately . Therefore , а certain degree of iumping' is still 
inevitaЬle ,  but the rat_e coefficients for the r!i!l!I.Ctions :Ьetween 
the lumps can Ье constructed on the - bal!lil!I of thв rate 
coefficients of ·the elementary steps entering in the reactione 
of the components of the lump [Vynckier & Froment , 1991) , 
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gloЬ&l coke content of the catalyet,  k:g c:oke/kg cat 
totai concentration of reac.tion ceriters , kmol centers/kg cat 
d:.ffusivity , 11:g cat/m cat/s 
·reaction rate �eff1cient, s·1

, 11:g 1::at/krnol/в 
kма, . kll(;P 

rat.e .aoefficients for isomerization· through 
liydride shift, 111ethyl вhirt or · а protonated ayclopropan• 
meahanisia. 
· rate · coeffic{ient f0,r carbenium ion aracking through �
вcission. 
adsorption equiHbriUln constant•t kg cat/kmol . 
inolecular weight, kg/kmol 
percolation probaЬility, dimensionless 
accessi�111ty, tlimensionless 
Ыockage probaЫlity, dimenв1onless 
percolation threshold, dimen,ionless 
distance to cat1llyst <::enter ,  m 

ri reaction rate of А or i ,  кmol/kg cat .s  
rate of  coke fo:rmation, kg coм/kg cat .s 
radius of catalyst particle, 111 

probaЬility that an accessiЫe reaction center . 111 active, 
d.imensionless 

t time, е 

Greek: letters . 
р critical · exponent for the percolation . probaЬH1ty ,  

dimensionless 
Pcat " catalyst: density , kg cat/m3 cat 
[1111d deactivation function in the presence i.,f diffusional 

limitations , dimensionless 
[jl!A] ,  (lllcJ, [!11;] deactivation functions for main reactions and 

coking 

Subscripts 
А reactant А 
асс accessiЫe part of . the catalyst 
avg average .over . accessiЫe and . .  inaccessiЫe .Parta . of . the 

catalyst 
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В reaction product В 
Cg growing: coke 
Cl reaction centers covered with coke 
ер coke- precursor 
Ct t·erminated coke 
d deactivation proЫem 
g сохе growtn 
i conversion to coke precursor 
р percolation 
Р9' formation of .growing coke out of coke precursor 
t termination of coke growth 

Superscript 
о initial value 
s at the catalyвt surJ:ace 
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Catalytic hydrogenation reactors for the fine chemicals industries. 

Their design and operation 

Ву К.R; Westerterp1, E.J. Molga2 and К.В. van Gelder' 

Chemical Reaction Engineering Laboratories, Faculty of Chemical Engineering, University of Тwente, Р.О. Вох 217; 7500 АЕ Enschede, the Netherlands 

Abstract Design and operation of reactors for catalytic hydrogenation in the fine chemical industries are discussed. The requirements for а good multiproduct catalytic hydrogenation unit as well as the choice of the reactor type are considered. Packed Ьеd ЬuЬЫе column reactors operated without hydrogen recycle are recommended as the Ьest choice to obtain а flexiЫe reactor with good selectivities. Тhе results of an experimental study of the catalytic hydrogenation of 2,4-dinitrotoluene (DNТ) in а minipiant installation are presented to prove that the rnaximum yield in such а reactor сап Ье achieved·with а hydrogen supply somewhat higner than the stoichiometric amount without а hydrogen recycle. Some characteristic properties of the reactor system and the influence of the reactor pressure and the hydrogen supply ratio are elucidated. 
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Introduction 

In fine chemicals industries the so-called Вechamps reaction was widely spread for 
hydrogenation reactions. Here hydrogen is produced Ьу the interaction of Ре or Zn 
powder and hydrochloric acid, producing very active hydrogen. Тhis reaction is executed 
in the batch mode and in the liquid phase. The reaction rate can Ье controlled Ьу the 
addition rate of the metal powder and it occurs at Jow temperatures. These. properties 
made it the rnost important hydrogenation tool for fine chemicals. Regretfully large 
amounts of waste materials are being coproduced after neutralization, like iron hydroxide 
sludges and neutralization salts, both often contaminated with organic chemicals. The 
amounts of waste materials are often 5 to 20 times larger than the amount of desired 
chemicals produced. This waste proЫem demanded for measures to protect the 
environment and therefore catalytic hydrogenation came into the picture also in the fine 
chemicals industries. hydrogenation, of course, already for many years has been 
applied in bulk chemica! processes, but foi· fine chemicals а number of proЫems cannot 
so easil у Ье solved. For fine chemicals the same installations are 110rmal!y used for many 
differe11t chemicals and production series usually last only from а few days to а fe·w 
weeks, so that in the same installation often 10 to 30 different chemical reactions are 
executed during the course of one year. Production quantities are so small, that the 
construction of 4 urJt dedicated to а single product is economically not feasiЫe. So 
multiproduct use is а conditio sine qua non, also for а catalytic hydrogenation unit for 
fine chemicals. In our laЬoratories therefore а Jarge experimental and theoretical study 
was made to determine the most economical method to switch щ:im Вechamps to catalytic 
hydrogenation reactors [IJ. То this end а number of possiЫe reactors has Ьееn tested in 
the course of the years and here we will report on our initial coцsiderations to соте to а 
selection, discuss the arguments pro and contra for certain solutions and the fmal choiee 
made. 
As experimental proof has not yet been provided for опе of the important 
recommendations, we will here also. report оп the last experimental work to соП"ОЬоrаtе 
our selection, the continuously operated, packed ЬuЬЫе column reactor Шled with а 
packed Ьеd of solid catalyst pellets and with hydrogen feed rates, а !ittle blgher than the 
stoicblometrically required amount. In the experimental part w� will investigate this 
stoichiometric hydrogen dosage. 
Requirements for а good multiproduct catalytic bydrogenation reactor for t"me 
chemicaJs · · · 

For catalytic hydrogenations we usually are concemed with three pЬases: gaseous 
hydrogen, an often dissolved component to Ье hydrogenated in the liquid phase and а 
heterogeneous solid catalyst. Homogeneous catalysis is not very widespread. А numЬer of 
good three phase reactors is availaЫe in process industries. Therefore we will restrict 
ourselves to the classical three phase reactors which already so often have proven their 
value in bulk chemicals processes. However, for fine applicalions а numЬer of special 
requiremenrs have to Ье met, which will Ье discussed in detail Ьelow. 
Universal catalyst 
In а multiproduct unit а universal catalyst should Ье applied. Qµick changing of catalyst is 
difficult. Slurry catalysts, of course,. сап Ье washed out and filtered off, but also here 
their removal is very time consuming and specially for expensive catalysts, filtration with 
а high catching efficiency is difficult to acbleve and slow. Filtration can Ье avoided if а 
stationary Ьеd of catalyst particles is used, but also the exchange of а fixed Ьеd catalyst is 
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very time consuming. Тherefore it is . Ьest to keep the catalyst in the reactor system. This 
is most ea.sy for '<!. catalyst Ьеd of larger particles. In order to avoid the replacement Ьу 
еасЬ time different catalysts, preferaЫy one universal. catalyst is used for а11 different 
hydrogenation reactions to Ье executed. Ni, Pt and Pd catalysts are ail rather universal 
and each company should deternrine which catalyst is mosi suited for her production 
programme. We tested а11 three of them and selected Pd. Ni щtalysts are cheaper as is 
well known, but for. our applications demanded Jor much higher temperatures апd 
hydrogen pressures to achieve the same conversion rates а.� with Pd catalysts; In the 
selectiori of а universal catalyst a1so possiЫe deactivation should Ье investigated and 
methods Ье developed to regenerate the catalyst in an economic way; 
А universal method of heat removal Hydrogenation reactions usually are very exot:heпnic, Тherefore much coo!ing area must 
.Ье installed in the reactor per unit of .volume and also agitation levels must Ье high in 
order to oЫain high heat tпшsfer coefficients. This often demands for extensive ax1d 
complicated cooling coi!s or externally located circulating coolers for batch equipment in. 
order to prevent that cooling capacity limits the production rates in а plant. Furt'ler . mixing and/or recirculation may influence the selectivity i.n .а process, as will Ье discussed 
1ater. 
As !he method to remove the reaction heat under all circumstances and at all rates, we 
opted for heat withdrawal Ьу evaporation of а solvent. Most reactions are executed in 
dissolution or reactants evaporate themselves. 
А wide ran� of temperatцщ a.qd юivents must Ье hand!ed 
For many different hydrogenation reactions also various so1vents with different properties 
have to Ье used, specially with respect to vapour pressure characteristics and ЬоШng 
points. Also each reaction demands for its own temperature :i;ange and also this requires а 
great flex,ibility of а multiproduct reactor. · · 
Good selectivities 
А multiproduct hydrogenation reactor demands for good selectivities. М,щу 
hydrogenations are cai-ried on up io completion, but as soon as only partial hydrogenation 

. of а molecule must Ье attalned, also selectivity plays а major role. For multicomponent 
reactions of the consecutive type .it is known that the batch or plug flow mode resшts in 
much higher yields and se!ectivities than in mixed reactors, so mixing should Ье 
suppressed . . This is often more complicate.d if oompeting reactions .are of different 
reaction orders, but in general. mixing should Ье avoided as much as possiЫe. 
F.ase of Qperation also without much infoпnation on kinetics 
Тhе determination of adequate and reliaЫe kinetic data is very Jaborious and time 
consuming. То test three phase catalytic reactors we developped as а test reaction the 
hydrogenation of 2.4. diPitro tо!шще to intermediate and fmal products. Langmuir
Нinselwood expressions ,vere developped for the five main reactions and it took us 
several yeз.rs to obtajn accurate rate equations valid over an adequate range of 
temperatures [2,3,4]. It is evident that such а large input of manhours cannot Ье afforded 
in fme chemicals industries, where often only а few tonnes of product are made in а few 
weeks. Тherefore units inust Ье well operated with the highest possiЫe selectivities and 
yields without detailed infoпnation on kinetics. 
F.ase of control For а wide range of process conditions the reactor must Ье reliaЫy coritrolle.d and kept 
under ail circumstances at the desired conditions avoiding runaways or other instaЬilities. 
Тhе control system also cannot Ье too complicated, it must Ье easy to understand and to 
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handle, so that operators сап dedicate their time аЬоvе alI to the execution of the- ever 
changing recipes for the production of desired chemicals. 
Process economics It is evident that the process economics must Ье sound. This not only dernands for much 
detailed attention to equipment selection and mechanical design, but also to further 
process development and easy possibilities for modifications. 
Нydrogen excess and recirculalion is often costly, the gas carries away evaporated 
liquids, which have to Ье condensed in expensive condensors with low heat transfer 
coefficients due to the presence of gas, and after that the gas must Ье recompressed and 
recycled to the reactor. Compression is an expmsive unite operation and, moreover, in 
recirculation systems also а purge is required to prevent accumulation of inert 
components, which inevitatily leads to hydrogen losses. Short switch over times must Ье 
elahorated to reduce.losses to off-spec products to а minimum and for the same· reason 
a1so rapid start-up and slшt down metlюds must Ье developped. Вesides that, Ьoth are also 
higbly important to achieve long on-stream-times and а good productive use of the plant. 
Also the ctilalyst life is extremely important. The change of catalyst batches should �
avoided as much as possitile.· Specially the replacement of а fixed catalyst Ьеd is 
cumhersщne and often involves а loss of several weeks of production dme. So some ·ldnd 
of rapid in situ regeneration is to Ье preferred. 
Choice of reactor type and batch or continuous mode of operation 

1n fine chemicals indlistries the Ьatch reactor is the work horse which has. to do 
almost alI the reaction johs. Its value has Ьееn proven over the centuries. For catalytic 
hydrogenations this batch reactor has а numher of inconveniences in case а slurry catalyst 
is used. The complicated cooling coils, dead spaces behind baffles and so on are difficult 
to clean if the catalyst has to Ье removed from the vessel. After each Ьatch the vessel has 
to Ье emptied, which also implies that the catalyst falls dry. It is known that specially in 
this period alI reactants and products, still contained in the pores of the catalyst, now 
rapidly тау deteriorate via unwanted side reactions and so deactivating the catalyst. 
Usually deactivation starts as �n as the catalyst is no_ more protected Ьу the solvent. As 
а production series for one product consists of а numher of batches, the exposure of the 
catalyst to deactivation conditions is frequent. 
Despite the routine and experience of the operators with batch reactors it may Ье 
worthwhile to train them to operate continuous reactors. Continuously operated reactors 
only demand for orie start-up and shut-down during the production 'series for one product. 
Тhis increases very much the operating time efficiency and prevents the qeactivation of 
dry catalysts; this implies that the reactor volume сап Ье much smaller than for batch 
reactors. As to the reactor type for three phase systems an agitated slurry tank reaaor 
[5,6] is not advisaЬle, Ьecause of the good mixing characteristics. Specially for 
consecutive reaction systems the yiclds to desired products and selectivities will Ье 
consideraЫy lower than in plug flow,typc reactor. The coctirrent down flow tric/deflow 
reactor [7,8,9,10] at high flow rates approaches Ьest а plug flow character. Regretfully, 
for а good wetting of the catalyst particles, liquid velocities musi Ье high so that 
residence times usually are limited and not higher than а couple of minutes to а maximum 
of say а quarter of an houcMany reactions demand for much longer reaction times. For 
that reason the packed ЬиЬЬlе column reactor remains; this reactor has Ьееn tested 
extensively Ьу us and its many features were amply discussed [11 ,12, 13]. 1n this reactor 
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. PL-4 the liquid and the gas flow cocurrently upward through the packed catalyst Ьеd. It exhiЬits щjа{ di.spersion in the liquid phase [13], but Ьу choosing а blgh and slender column the � of the axial dispersion. can Ье largely suppressed: under nonnal operating CQOditions and with, not too large ,catalyst pa:rticles several . "reaction units• per meter column height can Ье oЬtained. Ву changing the liquid flow rate·any residence time for the liquid phase can Ье achieved, а residence time of several hours is not а proЫem. This . implies that also selectivities approaching those in а plug flow reactor can Ье expected in this type of reactor, as is desired. For the case of heat removal in the reactor Ьу evaporation of the reactant or а solvent.and condeпsing of the vapour а cooler-condensor in the exit vapour line, а wide mnge of operating temj)eratures can Ье cl10sen. For these n:asoris we feei 'the packed ЬuЬЫе column reactor filled with а stationary solid catalyst Ьеd is the Ьest suited reactor with а very high versatility for application in the fine chemicals industries. 
Operatlon of the continuous packed ЬuЬЫе. colwnn reactor А numЬer of the previously mentioried points will now Ье further elaЬorated. For further information see о.а. [14]. Start::11R and shut-down ТЬе solvent, which is heated up via а feed preheater to а temperature at which the reaction ignites, · can Ье put in the reactor and .the reactor completely filled with liquid. After tЬat the liquid,reactant feed and the hydrogen gas are supplied to the reaotor in the desired ratio. Тhе reaction starts, the reaction mixture heats up. and ·at reaching а temperature somewhat l>elow the Ьoiling point of the solvent at the set reactor pressure, th&evaporation will Ьесоmе so high that а staЫe operating point is reached. Solvent 
vapours are condensed and retumed to the reactor, the liquid phase leaves the top of the catalyst Ьеd via an overflow. For stopping the reaction the catalyst Ьеd is washed out with pure solvent and the catalyst is kept covered with liquid. Switch over to а new product If for the new product а different solvent is used, first the old solvent is pushed out over the top of the catalyst Ьеd Ьу the new solvent and the solvent mixture sent to the solvent reoovery system of the plant. After that. the same start-up procedure as before is followed and the reactor pressure adjusted if necessary. Тhе catalyst is kept wet under liquid а11 the time in order to prevent decomposition reactions or coke foпnation at the catalyst surface if exposed to gas and/or air. cata1yst life and reactiyatjon We oЬserved that for our reactions the catalyst was prone to deactivation if lhe catalyst was exposed to gas or air. Via polymerisation and condensation reactions tar and coke was formed. We could reactivate our catalyst Ьеd Ьу buming off of cokes and tar [1 1] with air dЦuted with steam or nitrogen. The Ьеd had to Ье preheated to а temperature where the tar and coke combustion started. This empirically determined temperature in our case was lЗО"С. In [15} we have descriЬed how the oxygen content in the regeneration gas сзn Ье determined апd where thermocouples in the catalyst Ьеd must Ье placed to Ье sure that always at least one theпnocouple measures the blghest temperature in the Ьеd, where the combustion takes place. 
ease or control Вesides rate controllers for the gas and liquid feed flows and some liquid leve1 controllers, the most important instrument is the ieactor pressure controller. · Ву setting the pressure also the maximum temperature is set. Тhе liquid will evaporate at а 
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temperature somewhat Ьelow the 1:юiling tempei:ature at the set pressure. At the 1!oi]ing 
tempei:ature itself no hydrogen can dissolve anymore in the liquid and so the reaction 
would automatically stop. Тhis a1so insures that а runaway nevet can occur; the 
temperature never can surpass the solvent 1:юiling temperature. Ву adjusting the pressure 
we a1so automatically adjust the tempei:ature level in the reactor. 

• А large temperature range can Ье covered depending ori the vapour pressure cutve of the 
liquid reaction phase and on the maximum allowaЫe pressure of the reactor vessel. 
Тhе reactor, as is evident, can easily Ье controlled and operated safely. 

· hydroшm excess and gas recirculation 
In [l] and [12] on the basis of the analysis of а inathematical model describing the packed 
ЬuЬЫе column reactor for catalytic bydrogenation applications, it was suggested - in order 
to make an intermediate product in а consecutive reactions system - to supply а hydrogen 
stream slightly larger than stoichiometrically required amount to hydrogenate tht:: 
feedstock to the desired intermediate product. It was suggested that in this way .also 
automatically the highest yield was oЫained. The reaction stops as soon as almost а11 
hydrogen supplied has Ьееn consumed. This implicates that the feed rate is so low that the 
reaction stops already Ьefore the top of the catalyst Ьеd is reached. Or . in other words the 
catalyst � is larger than required for the desired conversion at the feed rate set. The 
hydrogen· stream in such а case must Ье di!uted e.g. with nitrogen in order to carry the 
solvent vapours to the condensщ. The same holds, of course, also for а complete 
hydrogenation. Тhis mode of operating а packed ЬuЬЫе column reactor has two great 
advantages. 
Тhе f1rst one is that we do not use an excess of hydrogen. Тhis imp!ies that we do not 
need to recirculate the excess of hydrogen and that the very costly hydrogen recycle 
compressor can Ье avoided, resulting in important investment and energy savings. 
The second advantage is that we do not need to know the. reaction kinetics, we on!y need 
to know the stoichiometry. Of course, in preliminary laooratory tests а suitaЬle solvent 
has to Ье found and also а minimum temperature level has to Ье determiпed at which 
sufficiently high reaction rates are obtained. In the upper part of the catalyst Ьеd, where 
the reac.tion has stopped, no temperature increase takes place anymore. In order to 
increase the capacity of the reacfor the gas and liquid flow rates can Ье raised 
simultaneously as long as the last two thermocouples in the tipper part of the reactor 
indicate equal temperatures. 
Тhese suggestions Ьased on а study of the mathema.tical model have Ьееn verified 
experimentally. We present results cif the hydrogenation of 2,4-DNТ oЬtained in а 
miniplant packed Ьеd ЬuЬЫе column reactor and · in methanol as the evaporating solvent. 
Тhе corresponding reaction netwotk consisting of parallel and oonsecutive pathways is 
shown in Fig. 1. The outlined method of operating the reactor to ootain•the maxima1 yield 
of an intermediate product is used in Figure 2, where the yield to the hydroxylamine 

. compound С is plotted as а function of the hydrogen supply ratio. 

�ummary and conelusions 
· Experimental results oЬtained in а miniplant installation with а packed Ьеd ЬuЬЫе 

column reactor for the catalytic hydrogenation of2,4- DNТ wi.th an evaporating solvent 
have Ьееn presented and discussed. Тhе method, as suggested Ьу Westerterp et al. [1] and 
Ьу van Oelder et al. [12], to oЬtain the maxintal yield of an intermediate product witlюut 
bydrogen recycle has Ьееn experimentally evaluated. Тhе packed ЬuЬЫе column reactor. 
can Ье run with а сопесt amount of hydrogen supplied to achieve the maximum yield of 
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intwnediate product at а certain. feec! rate of reactant in the liquid phase. А small amourit 
. of .tщ mert gas - in our � nitrogen -. must Ье added to the reactor to assure а staЫe 
� of the reactor ili case almost а11 supplied hydrogen i.!J consumed. The reactor 
pr=iure must Ье highenough to,nui.intain а sufficlently high hydrogen consumption rate 
and шsure"almost complete conversion. Вoth the hydrogen supply ratio as well as the 
requm.,d reactor pressure can Ье determined experimentally without studying reaction 
kinetics. For the investigated system .and after staЬЩzing the cataly,st activity good 
cooditions were (rDAT• = 0.53 and Р =· o.s, МРа at wЫch the maxima1 yield of the 
intermediate product С is obtained without losses of not ronsumed hydrogen. Тhis proves 
the suggestion of Westerterp, Van Gelder et а1. [1, 12] that the maximum yield: of а 
desired productcan·Ьe made with а supply of hydrogen slightly higher than 
stoichiometric, provided the reactor pressure is set blgh enough for sufficiently high 
reactioo· rates to convert the hydrogen supplied. 
We also discussed the choice of the reactor. А Ьatch reactor has а much larger volume 
per unit of reaclion. product and tank Шrе pressure vesse1s are much more expensive than 
cyliodrical vesse1s. Тhis combined with the difficulties of handling catalyst slurries and 
аЬоvе all ofpreventing losses of tlie often ·rather expensive catalysts made us consider 
continuously operating reacto.rs with fixed·catalyst Ьeds too. We eventually chose for the 
packed ЬuЬЬlе column as а well suited reactor. 

✓, 

� ·1. R,,action scheme for the catalytic hydrojeruition of 2,4·� РNТ. 
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Notation 
С; concentration of component i, mole/m3 
Р reactor pressure, МРа . 
(Ь, liquid fiOVI( rate, m3 / s 
q gas flow rate,, Nl/min 
Т temperature, K 
То temperature of gas and liquid' entering the reactor Ьеd, К 
u gas or liquid flow velocity, m / s ' 
Х; mole fraction of i-th component in liquid pha$e,-
X; relative mole fraction of i-th component 
z axial coordinate, m 
Greek letters 
аDлт hydrogen supply ratio,-
1/ yield,-
f; hydrogen conversion at j-th measurement point. ,-
Ф molar flow rate, moUs 
SuЬscripts and super.scripts 
in inlet 
G gas 
N2 nitrogen 
о initial 
out outlet 
Н hydrogen 
L liquid 
Abbreviations 
А 2,4-DNТ, 
В 4-НА-2-NТ, 
С 4-А-2-NТ, 
D 2-А-4-NТ, 
Е 2,4-DAT, 
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Latcst Commcrclal R.eactors for thc Large Scale Production of Syngas - Derivatives: 
Аnш:цшiа and Urea, Мcthanol and Fonnaldehyde. · . 

. . 

EXТENDED АВSТRАСГ 

In aJI practica! cases. Arl\monia and Methanol production start with conversion of а 
hydrocarЬon into а gas mixture. gencrally caJled Syngas. 

Тhс modc.rn Synps industry, originally Ьоm ftom а l'llthcr complicatcd elaЬora1ion of thc 
cokc-dcrived watcr-gas technology and mainly for fecding . thc carly .ammoma synlhesis 
plants, switchcd 'moзtly to tЬс natural gas fccdstock aftcr thc war. 1Ьis lcd to thc dcsign of 
i111egrated single-produci plants, producing sucb products as ammonia and metbnnol. 

Initially, methano1 • remained as а minority chemical .in compцri.son. to ammonia, but iЬе 
growth of petrochemical induslry increased demand 1Ьr melhanol, mainly. for lhe dnuiшtic 
вrowth in Foтmal1Цtbyde prodUction. 

. . 

. 1n щ mc:antime. апшuщiа. Ьаd to satisfy tЬс cnonnous dcmand for syцtheti.c fcrtilisers, 
amoog wblch Urca connnued to havc а suЬilaвlial а!щс. 

This link Ьetwee!1 aщm.onia, un:a, mcthanol and fonnaldehydc derives ftom prccшsor 
synps. as cтeated through industrial development, and oorresponds with the consistent 
growdt о{ our activity, started in S�tzerlalld ftom 1�1 Ьу the �other-company 
Aiпmooia Casale. 

Mc:thanol Casale, Urca Casa1e and Casale Chemicals, generated ls:ter on, are dealing with 
·.· . thc main syngas derivatives, down to foпnaldehyde and derivated resins. 

Bccause of thc innovatlve treJld impressed Ьу 1he founder Luigi Casalc. and thc heritagc 
and expcrience of thc suЬsequcnt management, CASALE companies 'Ьаvе invested 
significantly into thc technological development, acbleving а leadcrshi.p in the spccific 
field of Jarse catalytio reactor design, а key point in the syngu derivatives prodшmon 
�ses. 



PL-5 
Relevant aspects of the latest developments v.iU Ье Шusirated in the next ch�pters, in 
connection to а review of the "щodem statc of art" relevant to amщonia, urщ, methanol, 
tonna.ldehyde large scale reactors. 

1 . Fiuid J)ynamic ModeШna uf 10 Axial-radjal Ammonla Synthesis Reactor 

The axia1-radial reactor is а new type of catalytic, Jixed Ьеd chemicul reactor wblch 
has Ьееn developed and initially used for lhe synlhesis of am.monia. It oontains one or 
more catalyst Ьeds, each one Ьetwecn two concentric, cylindlicul perforated walls, and 
а closed Ьottom section. 

Ршt ot· the proce!:IS gщ; enters the catalyst Ьеd from lhe top cross :secfion ( or axially to 
the reactor), wЬile the remaining gas gets in through а ven.ical, perCor.ued wali 
(radially t.o the reactor). 

ТЬе study we are presenting herein is aimed at modelling ax!al�radial reactois from 
the fiuid mechanics point of view. The axial-radial reactor is charact.erised Ъу а gas
flow oonfiguration wblch is 1111 hybrid between the classical axi!l!-flow Шid radial-flow 
oonfigщations. 

The. reucting gшi in careful!y distributed along the surfuce ot· !he catnlytic Ьеd Ьу а speciaJ perfurated wall, C(Шtrolling the flow in the radial direction, whi!e the axially 
directed flow is controlled Ьу the height of the top part of the Ъеd. · The steady-state 
Ьehaviour of this configшation has Ьееn investigated through а fluid dynamic mode! 
specificaHy set up. А seoond simulation mndel ha.'I been created tor the study nr fiuid 
dyru.unics through the catalytic Ьеd itself. Both programs have contriЬuted 
suЬstantial!y to optimisinii lhe desiiП of more than one hundred ammonia (and, 
methanol) synthesis reгctors. 

During thc last yca.r progresscs have beon made with the introduction of а general
purpose, fluid dynшnic simu!ation program of FLUHN1' trade паmе, with the aim of 
deteпnining at once the complete picture ofthc gas distribution parameters across the 
catalytic basket, includiщ the periphery of the gas distribution dcvices. '!Ъе 
elahoration of data Ьу means of FLURNT requires а powerful computer as fu,;, one we 
have availaЫe at Swiss Centre for Scientific Computing. 
Some of thc oЫained results, in relation to large size ammonia reactors are shown. 
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2. Desigp gf High-eflkiepev Urea ProdgclpJ Reacton 

ki щdustrial reactors urea is produced in the liquid phase of а vapoш-liquid 
hёtcrogen1юш1 reaction system . .  Тhс vapour phase contains СO2, NH3, some wutcr and · 
i!wrt aai;es. Тhс !�quor is madc up Ьу some NII;, ammonium carbamate, ammonium 
Ы.carЬonate, urca and water, 
Тhс reactants СO2 and NН, are progressively transferred from the vapour into tl,e 
!iquid phasз, where they react producing carЬamate, 

. Mass. and hcat transfer, conditioned Ьу fluid dyna1nics play а suЬsiantia! roJc in 
detmnining the reactor productivity, 
Hecausc ot· а gloЬal incrcase in production capacity deшand, together with energy 
saving and investmeдt cost reduction, а specific effort has Ьесn paid to ·the study of 
J!lcreшiingly efficient шса reactor design. 
S1arting from ш� existing matliematical modcl (Г..ente et а!., 1992) recent 
dcvelopmen!s have emphasised t1ю .Quid dynamics e.spccts. 
Ву' sinшlating seveml prcscnt "state of art" urc:a rcactors, the model has demonstrated 
tlш with conventional dcsigns the convcrsion wa.ci scverely limited both Ьу fluid 
dynamics and Ьу mщ and heat transfer phcnomena rather than Ьу thc chemical 

· equiliЬrium. 
• This considcration has been thc starting point for the development of а new urea 

reactor tray design. an oriiinal gas-liquid contacting dcvice which can improve the 
· fluid dynamics Ьchaviour and gencratc Ьetter heat and mass transfer rates than the 
conventional dcsign. 
Comparisons of СО2 lheoreticщ and experimental conversions improvements, 
oЬCained on commercial plants using these typc of trays and model predictions, are 
satisfactory. 

з. s1mu1atш1м4 I,щtcn ofМetЬuoJ �'yptЬesis Rеаеюп 

In а regiцie of stcady while sJow and somehow fluctuating methanol demand the 
opportunity of improving plant performancc or tr.щsfoпnation of existing, ammonia 
producirig plont., to cithcr producc, or co-produce mclluшol is gaining more WJU more 
attention. 
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Modemi:юtion of cxisting methanol synthesis i:eactors has proven to Ьс a:n effectivc 
tool in order to improve produoti.on cconomy. Мain goals aro: 

• to achieve в perforщance $imilar to the Ьrand ncw equipment; 
• to mlnimise the modemisation cost, in comparison with the tota! replaccment of the 

reactor; 
• to design parts . which may Ье replaced during nor:mal maintenance shut-down 

periods; 
• to teduce the impact on aщdliary equipment, 

Preliminary to any i:eactor modemisation activity is the study of the, possible 
altern.atives. rcquiring а proper process and mccЬanical engineering knowli:dge, 
·supported Ьу adequate organisation and tools. 

Me!hanol Сшаlе cщims а sound cxperience in tbls activity, parfu\lly supported Ьy·the 
experiencc of the mother campany Animonia Casalc in tbe fixed-bcil, catalytic reactor 
design. 

This presentarion dl:llls with the reactot design developed wi.der the name of ARC, 
me.aning Advanced Rea<:tor Concept, succcssfu11y implementcd in several industtial 
applications. 

ARC is basically an adiaЬatic, quench-cooled, single veзsct' rcact(lr provided wilh an 
improved quer.ch mixing technology, suitaЫe for application to various typo of 
syngas converters. 

We will make here an Шustration of the ARC mixlng application to thc well !.mowr; 
ICI "quench lozcnge" [уре dtlsign, as widely used in iruшy me!Ьanol pmducing plants. 
TheARC design cm.lюdies а typical pcripheral mixer. 

Thc advantages of its . rcalisation ·QII). Ье summarised Ьу а rcduced pre:;surc шор, 
simplc seating devices, simplified . ilesign of reactor inteщals, whiie the space 
availaЫe to the catalyst is maximised. 

А key point tor the application of tщs new mixing process is the prelimilwy 
engineering · study throush fluid dynamic modeШsation. Examples of model.s 
elшюration and dispшy of relatcd resulb wШ Ье pres:cnted, tЩJether .with practical , 

· data validaling the expectations. 
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4. Advan«d Design of Adiabмtlc-type, Methanol-to-Formaldehydc QJidation Rs,шn 

Fo!Пlaldchyde is а Ьasic chemical commodity that finds its ·largest volume or application in the manufacture of thcrmosetting rcsins. А large numЬer of sшaller, miscellaneous uses has also developed, and а steady growth in foпnaldehydc consumption is expected. 
Nearly а11 of the world's fo.rmaJdehyde is made fтom mcthanol. Thc two competing proces� are Ьased respectivcty on 1:1 silvor catal.yst and а mem! .oxide catalyst. During the last decade, no new processes have emcrged, and rcfinements have continued.to Ье made on said processes. 
The chemical reaction converting methanol into formaldchyde is sttongly exothermic, and its industrial rel.llisation roquires the picsence of а proper cutalyst and а careful control of the operating conditions, ц� ordcr to min.imise undesired secondary ;cactions. 
MctaJ oxide catalyst, in fonn of small cylinderз or rings, in state ot· art reactors is Joaded inside tuЬes wjзile а heat tra.nsfer mediwn is circulated on lhe shell side, to remove the rcaction heat. 
Тhе dra.wЬacks о! the tuЬular reactor �. other 11шn Lhe use of heat transfer mcdia involving relevant engineering and safety proЬ!em.s, are at least tl1e folluwing: 
• rcactoг �i7..C limited 10 а production capaci:ty of max, 40'000 t/y .of 37% formalin cach; 
- high reactor cost, due to its design which requires thousands of small catalytic tubes; 
- р� of Iocalised hot spot inside tЬе catalyst bcd where the rcaction hc:at relcasc i.s maximum, with looal predomin.ance ot" шidesircd side rcactions; 
• reduced catalyst life, due to deterioration phcnomena connccted to the relatively higb operating tcmperature, markedly at the hot spot 1.one; 
- substantial increasc in pressшe drop across the catalyst Ьеd, due to аЬоvе ageing etrects, with consequent incrcase in gas compression power dcmand; 
• difficult cataly�t unloading duc to syntherisation phenomena; 
с long annual plant off.timc 1or catalyst loading/unloadi.ng and !Jlart-up. 
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Тhе wide experience accumulated Ьу CASALE companies in the engi.n�ng 

design of fixed-bed, catalytic reactors was а valuaЬle background for facing new 

technological aspects of formaldehyde producing reactors. 

Тhе new basis is the concept of multi-staged, adiabatic methanol oxidiser, using 

metal oxide catalyst. In principle, the methanol oxidation reaction is carried on 

stepwise, dividing the totsl catalyst volume in separate stages. 

The amount of catslyst constituting each stsge is such as to limit the extent of the . 

reaction, and consequently the aniount of heat released. Тhе gas is cooled down 

before Ьeing fed to any next stsge. Тhi1;1 sequence of catalytic steps, · which 

altemates with cooling steps, is the Ьasic idea defining the new process. 

Furthermo�e, the inter-stsge cooling is realized Ьу direct steam generation, 

without the interposition of heat transfer media. In conclusion, the new reactor 

design overcomes the proЬlems raised Ьу tubular reactors as follows; 

-absence of use of molten salts of other heat transfer fluid,, the cooling being 

made directly Ьу generating steam; 

· -absence of hot spot zones thanks to а controlled distribution of the gas and the 

fr11ctionation of the catalyst volume into portions. This prolongs the catalyst life, 

and increases the oxidation efficiency; 

-easy catalyst accessibility and :i;eplacement; 

-lower reactor cost; 

-maximum capacity of а single reactor virtually uulimited. 

Тhе resulting configuration is very compact, allowing 1:о design• plants of minim.al 

land requirement. 
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Современное состояние нефтепереработки 

и каталитических технолоrий 

И. Б. Б р о н ф и н 
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СТ2 
О РОЛИ СГОРОШШХ ПРОЦЕССОВ В РЕГУЛИРОВАНИИ 

НЕСI'АЦИОНАРНОГО сосrояния КАТАЛИЗАТОРА 

А.А.Иванов 

Институт катализа СОР АН. Hl№JCll6upcк 

Нестационарные: методы успешн!> используются в гетерогенном хатализе в те
чение более 30 лет. Во-первых, блаrодаря применению нестационарных ·методов 
достигнут значительный прогресс в исследовании кинетики ка1'8J1итических реак
ций • .  Во-вторых, сформировалась область ·исследований, · направленная на повы
шение эффективности процессов путем регулирования нестационарного состояния. 

В данной работе рассмотрены особенности кинетических моделей для управ
ления нестационарным состоянием катализатора. 

· Кинетические модели. 
Проблема управления нестационарным состоянием хатализатора неразрывно 

связана с концепцией Г.К.Борескова о воздействии реакционной среды на катал1:1-
затор /1/. Согласно концепции, каждому составу реакционной смеси и температуре 
отвечает определенное стационарное состояние катализатора, не зависящее от ис
ходного. Существенным мQментом концепции является то, что состояние катали
затора определяется не только стадиями каталитического превращения, состав
ляющими механизм реакции, но и различными сторонними процессами хими
·ческой и физической природы. Влияние последних на скорость и направл:ение ре
акции заключается в изменении числа активных центров и состояния поверхности 
катализатора. Сторонние процессы могут быть быстрыми и сколь угодно медлен
ными, но  в стационарных условиях они находятся в равновесии. В нестационар
ных условиях медленные сторонние процессы определяют время н характер при
ближения катализатора к стационарному состояt1ию. 

Рассмотрим влияние стороннего процещ:а на кинетику двухстадийной катали
тической реакции /2/. Сравпим две схемы: 

1 3 
2) X1Q X2 • ,. У 

2 -3 

Х- промежуточные вещества, У- неактивная (или малоактивная) форма ката
лизатора. 

Вторая схема характеризуется наличием сторонней стадии 3, котор� влияет 
на состав катализатора через воздействие реакционной среды. В стадии 3 могут 
участвовать как основные реагенты, так и астехиометрнческие компоненты 
(газовые промоторы или химические яды). В общем случае стадия 3 может cocro-
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ять из двух и более отдельных стадий или представлять собой дополнительный,но 
более медленный . маршрут реакции. Наличие стадии 3 уменьшает число ак
mвных центров, если исходное состояние Х. Если в исходном состоянии катали
затор не активен (состояние У), то каталитическая. реакция сама активирует 
поверхность катализатора. В стадии 3 в обратном направлении может участвовать 
продукт реакции. Этот случай характеризует явление автокатализа. Теоретические 
.основы активации катализатора реакционной средой развиты А.Я. Розовским /3/. 

Соответствующие :кинетические уравнения для двух примеров: 

l)w = Ь1 Ь2 2) w = Ь1 Ь2 . Ь1 + Ь2 
Ь1 + Ь2 Ь1 + Ь2 Ь1 + Ь2 + Ь1Вз (1) 

где Ь - веса стадий, Вз = Ьз/Ь.з - некоторый аналог константьi равновесия, зави
сящий от концентраций реагентов. 

Последнее уравнение представлено в виде произведения двух членов. Первый 
член характеризует зависимость, обусловленную механизмом протекания реакции, 
т.:к. он совпадает с выражением для скорости в первом примере. Второй член ха
рактеризует зависимость, отражающую воздействие реакционной среды на состав 
катализатора, и равен количеству состояний Х, на которых собственно и протека
ет :каталитическая реакция. 

Нестационарная кинетическая модель является :количественным описанием 
механизма протекания реакции в виде совокупности :кинетических уравнений 
отдельных стадий, вЮiючающих превращение промежуточных веществ и состоя
ний катализатора. 

Если. каталитические стадии являются быстрыми относительно сторонних 
процессов, то :каталитическая: реакция протекает квазистационарно относительно 
превращения состояний :катализатора. В этом случае для примера 2 · нестационар
ная кинетическая модель запишется в виде: 

w2 = Ь1 Ь2 [1 - У]  dY = Ь3 
_ь_1 - [1 - У] - Ь_3[У] 

bl + Ь2 dt bl + Ь2 (2) 
Как видно, второе уравнение, характеризующее нестационарные свойства мо

дели, включает кинетические характеристики не только стороннего процесса, но 
· и каталитических стадий. В этом заключается существенное отличие от процессов 
с изменяющейся активностью катализатора. 

Если стадия 2 :каталитической реакции является лимитирующей, то нестацио
нарная модель преобразуется к виду: 
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и станQвится подобной моделям процессов с изменяющейся активностью катали
затора, т.е. изценение состоян.ия катализатора не зависит от кинетических харак
тери.стик каталитических стадий. 

Рассмотрим.пример кинетической модели для мноrомаршрутной реакции, в 
частности, для ре11iщии .окисления уrлеводородов. ·Будем считать,реакци и парци
:illЬноrо и глубокого окисления протекают · на разных активных центрах. Мед
ленными стадиями яВЛJiются взаимные превращения цецтров, а каталитические 
реакцни протекают квазистационарно относительно медленнь1х стадий. Модель 
запишется в виде: 

l)W1 =Ь1[Х] З)dX/dt = -dY/dt = Ьз[Х] - b4(YJ (4) 

Данная модель обладает свойствами некоторой общности и минимальноt--ти 
для анализа эффектов, проявляющихся при нестационцрном состоянии катали
затора. Свойства цодели рассмотрены в докладе /3/. Количество реакций, харак
тер стадий превращения активных центров, их кинетика могут быть изменены, но 
основные качественные свойства моделей сохраняются, 

Параметры управления нестационарным состоянием каталuзатора. 
Чтобы получить эффект от нестационарного состояния катализатора, оче

видно, что характерные времена физических процессов в реактор.е и химических 
превращений катализатора должны быть соизмеримы. 5 работе /5/ М.И.Темкин 
показал, что времена релаксации собственно каталитической . реакции для про
мышленных процессов малы и не превышают одной минуты. Сторонние процес
сы могут быть медJiениыми и .использованы для· управления нестационарным 
сщ:тоянием катализатора в реальных условиях катализа. 

Из химических параметров, присущих каталитической системе, можно выде
лить концентрации, давление и температуру. Обработка катализатора в услови
·ях, отличных от условий катализа, часто приводит к изменению его состояния. 
Примеров в литературе имеется достаточно много. Из реализованных процессов 
можно отметить окисление бутана в 1,1алеиновый ангидрид, который осуществлен 
в двухреакторной системе с раздельной подачей реагентов и циркуляцией катали
затора между реакторами /6/. В результате такой организации · процесса достиг
нуто увеличение селект1:1виости и .концентрирование продукта на выходе из ре
акт.ора. В качестве управляющих параметров в этом процессе использованы кон
центрации реагентов; В отсутствии кислорода селективность реакции выше, чем в 
обычных условиях, 

Температура (в сочетании с конц�нтраuией) является наиболее эффективным 
параметром управления несrационарным состоянием катализатора. Эффектив
ность этого параметра наглядно проявляется в неизотермическом кипящем слое 
П/. Частицы катализатора движутся в поле температуры и концентраций реаrен-
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тов; и · �� ,хара'кi�рное . время ,�iвиження частиц · менi,ше или соизмеримо со 

. време11ем релаксациlf катализатора;- то катализат9р . находится в нестационарном 
сосщянiшя· . .  · Оптимизация температурных профидей может быть осуществлена· с 
помощью· насадок, проницаемых _решеток, раз,це.irением . реакционного про• 
странсца на: зоны_ с циркулiщией 1-атализатора между ними и дифференциро� 

. �анным_ п� высоте слоя· оtвоi'(оi.не.пла: реакции. 

. . 
· .  ·о!(исление о-ксилола во фталевый ангидрид. 

Современные катализаторы парщl'альноrо окисления о-ксилола во фталевьrй 
ангидрид представщют собой систему V2Osffi02 с промоtорами. В промышлен
ности на лучших катализаторах выход фталевого ангидрида остается на уровне 
80-82% уже более 1 5  лет. 

Наряду с _быстрыми стадиями катализа /8,9/, в этой системе обнаружены мед
ленные процессы изменения состояния катализатора. После обработки катализа
тора в восстановительной смеси наблюдали более высокую селективность, кото
рая сохранялась более часа /10/, При проведении процесса в орrацизованном неи
зотермическом кипящем слое при оптимальных условиях достигнут выход фтале
вого ангидрида 97% /1 1/. Реакцию проводили в лабораторном реакторе диаметром 
32 мм и высотой реакционной зоны 1 ,5 м. Высокий выход можно объяснить 
наличием медленных сторонних стадий, изменяющих состояние катализатора. 
В низкотемпературной зоне катализатор подвергается воздействию восстано
вительной смеси и переходит в высокоселективное состояние. Основная реакция 
протекает в высокотемпературной зоне. Между зонами происходит обмен части
цами катализатора по диффузионному механизму. 

Результаты эксперимента были удовлетворительно описаны после введения в 
кинетическую модель медленной стадии, управляющей состоянием катализатора. 
Время релаксации · катализатора, определяемое медленной стадией, соизмеримо 
со временем движения частиц в слое. Кинетическая модель процесса рассмотрена 
в докладе /1 2/. Зд\!СЬ приведем результаты обработки некоторых эксперименталь
ных данных, взятых из работы /1 1/. Расчеты проведены совместно с 
Е.М.Садовской и В.Д.Мещеряковым. 

Таблица 
Эксперимент Расчет 

Профиль выход,% конверсия,% выход,% 
Изотермический 7 1  99,8 79,4 

Неизотермический 97 99,2 96,7 

Экспериментальные проф1ши температуры для этих режимов приведены на 
рис. ] .  
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Рис. 1 .  Температурные nроф�ши в реакторе дrrя: экспериментов, приведенных в 
таблице. 

Следует отметить, что экспериментальное значение выхода фталевого ангидри
да в изотермическом слое отличается от расчетного довольно значительно. 
Наиболее вероятно, это отличие связано с недостатками двухфазной модели ки
пящего слоя, которая исnоm.зовалась в этих расчетах. 

В целом применение кинетической моде..чи с медленной сторонней стадней по
зволило получить адекватное описание кинетических. стационарных и нестацио
нарных данных, а также экспериментов в изотермическом и неизотермическом 
кипящем слое. 

Окисление диоксида серы. 
Активным компонентом ванадиевых катализаторов окисления диоксида серы 

являются nиросульфованадаты, растворенные в расплаве пиросульфата калия и 
нанесенные на силикагель. Исследование кинетики и механизма реакции релакса
ционными методами показало, что данная система характеризуется широким 
спектром времен релаксации /13/. Медденным сторонним процессом является фа
зовое превращение активного компонента. Кристалическая фаза неактивна, и ее 
образование прн пониженных температурах и конверсиях вызывает снижение ка
талитической активности. Кинетика образования и растворения твердой фазы в 
условиях реакции изучена в работах /14-15/. 

Исследования показали, что наряду с устойчивым состоянием, соответствую
щим равновесию между кристаллической фазой и ЖИдКИМ расплавом активного 
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компонента, существуют неустоliчивые метастабильные состояния. Время с:уще,. 
ствованн.я неустойчивого состояния сильно зависит от сrепени пересыщения рас
мава и может быть при с:оо:rветствующих условиях чреuычаliно большим. Этот 
факт может быть использован для повышения конверсии при нестационарном со
стоянии катализатора. 1!сли катализатор находите.я периодически ,в условиях по
ниженных и повышенных температур, то образование кристаллической фазы бу
дет затруднено, а катализатор будет находиться в более активном состоянии. Раз- · 
личие стационарной и нестационарной ахтивности·в  области 360-3800 составляет 
порядок. Названную процедуру возможно реализовать либо периодическим из
менением условий на входе в слой /17/, либо путем перемещения катализатора в 
поле температур. Последнее осуществимо в неизотермическом кипящем слое. На 
Рис. 2 приведены расчетные результаты сравнения времени контакта для достиже
ния заданной конверсии при стационарном и нестационарном состоянии катали
затора /18/. Выигрыш во времени контакта составляет более двух раз. 

.. , с 
15 

10 

5 

5 10 15 
Р, атм 

Рис.2. Зависимость времени·контакта от дав
ления в кипящем слое при опти
мальном профиле температуры. 
S(h = 1 1%, Oz = 10%, конверсия -
99,8% 
1 - стационарное состояние катализа
тора 
2 - нестационарное состояние катали-. 
затора 

Заключение 
В гетерогенных хаталитичесIСих системах, наряду со стадиями IСатализа, часто 

наблюдают медленные сторонние процессы превращения состояния катализато
ра. Эrи процессы могут быть использованы для регулирования нестацио
нарного состояния катализатора. Для целей моделирования пригодны квазиста
ционарные IСИнетичесIСие модели. 
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НЕЛИНЕйнАя динАМИКА в ·пРОЦЕССАХ СИНТЕЗА 
КАТАЛИЗАТОРОВ И ЯВЛЕНИЯ САМООРГАНИЗАЦИИ СИСТЕМ. 

О. П. Криворучко 

Институт катализа им. Г. К. Борескова СО РАН, 
Новосибирск. Россия. 

СТ-3 

При производстве носителей и катализаторов в качестве ве
ществ-предшественников широко испопьзуются малорастворимые в 
воде соединения различной природы. В донладе иэлоzены научные 
принципы конструирования катализаторов с заранее заданными 
свойствами из малорастворимых гидроксидов. Процесс формирова
ния та.них катализаторов . происходит в ело.ной иерархической 
системе с взаимодействующими уровнями: аюэа-катионы; нпючевые 
полиядерные гидроксокомплексы (КЛГЮ ; первичные частицы (ПЧ) , 
субструктура которых образована из КЛГК; агрегаты ПЧ; вторич-

. ные криста.плы (ВЮ как продукты когерентной самоорганизации 
окристаллизованных ПЧ; продукты твердофазных реакций после 
термообработки гидроксидов. Важным является обращение к молеку
лярному уровню системы. который в значительной мере предопреде
ляет существенные для катализа свойства твердых тел: фазовый и 
химический состав. структуру. морфологию и дисперсность час
тиц. величину удельной поверхности и характер пористой структу
ры. 

Системы с химическими реакциями образования малораствори
мых гидроксидов являются открытыми (поступление реагирующих 
веществ и энергии) ,  сильно неравновесными (пересыщения ·относи
тельно новой фазы достигают 5-10 порЯдков) .  с обратной связью 
(взаимодействие частиц с дисперсионной средой) .  Это с необхо
димостью приводит к ·нелинейной динамике процессов в таких сис
темах и явлениям континуальной и когерентной самоорганизации 
микро-и макрообъектов (А. П, Руденко. Рос. хим. ж. 1995, т. 39, N2) . На 
большом числе индивидуальных и бинарных гидроксидов II-I II  
групп проанализирована роль неравновесности процессов на уров
не формирования ПГК и ПЧ, агрегатов ПЧ и ВК, самоорганизации 
как основы механизма создания периодических наноразмерного 
масштаба материаnов . 

71 



СТ-4 
МНОЖЕСТВЕННОСfЬ и НЕУсrойчивосrь РЕЖИМОВ в 

РЕАКТОРАХ С ОРОШАЕМЫМ СЛОЕМ КАТАЛИЗАТОРА 

В. А. Кириnлов 

Инстuтут lCtlЛШ/luзa СО РАН НоtЮСиби,рск, Россия 

В настоящее время имеется ограниченное число работ,. в которых 

сделаны попытки подойти к анализу мио:ж:ественносm стационарных режи

мов ( 1-5] и исследованию возникновения неустойчивости (5-8J при проте

:ющии процессов в орошаемом слое катализатора. Согласно · получеННЬIХ в 

[1-4] результатов, возникновение множ:ественносrи связывается � проrе

канием экзотермической химической реакции на смоченной и, rлавн:ы:м 

образом, на сухой поверхносrи зерна катализатора. Эrо приводит к его 

разогреву, возникновеmпо "горячих" пятен и срыву процесса в 

высокотемпературный режим. Используя экспери:м:енrальные данные, 

полученные в течение ряда лет на реакторе гидрокрекинга, в [4] была 

построена диаграмма,- позволяющая предсказать · условия появления 

"горячих" пятен и аварийных сиrуаций на реак:rоре. Там :ж:е был предложен 

полуэмnирический критерий: · неустойчивости, основанный: на теории 
Франка-Каменецкоrо дня гетерофазных реакций (8). 

Задача анализа множ:ественности стационарных и неустойчивых 

�жимов в реакторах с орошаемым: слоем катализатора, в котором происхо

дят. химические и фазовые превращения, гораздо более сложная, чем 

достаточно хорошо исследованная· задача при движении реаrирующеrо газа 

через неподвижный слой катализатора. Эrо связано со взаимодействием 

химических и фазовых превращений:, тепловых режимов, . со сложной 

гидродинамикой двухфазных потоков. 

Все многообразие физических механизмов возникновения неустой

чивых режимов при течении двухфазных потоков можно свесrи к трем наи

более :характерным: - расходной, rnдравлической и кинетической (термо

кинети:ческой ) типам н;еустойчивостей. 

В основе расходной неустой:чивосm лежит нелинейная зависимость 
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перепада давления от расхода через аппарат. Ее конкретными 
воплощениями являются неустойчивости типа Лединеrга, колебания 
давление-расход и плотность-расход pOJ 

Одним из »еобходимых условий возникновения неустойчивых режимов 
по rИдРавлическому механизму является наличие сопротивления на выходе 
из аппарата, благодаря которому изменение расхода вещества на выходе из 
реактора сопровождается изменением давления одновременно во всем 
реакторе, В свою очередъ, изменение давления сопровождаетqя изменением 
расхода реагентов на входе в реактор. 

В случае чисто гидравлического механизма неустойчивость может 
возникать и при постоянной удельной скорости реакции. При этом 
необходимо наличие довольно сильной зависимости расхода жидкого 
реагента на входе в аппарат от давления и существование запаздьmания 
между изменением расхода на входе в реактор и выходе из него. Таким 
образом, гидравлический механизм неустойчивости можно рассматривать 
как отрицательную обратную связь с запаздьmанием: рост давления ➔ 
уменьшение расхода на входе ➔ уменьшение двухфазного участка ➔ 
уменьшение общей скорости фазового перехода ➔ уменьшение расхода на 
выходе из реактора ➔ падение давления по слою катализатора. 

Наряду с гИдРавлической имеет место и внутриреакторная неустой
чивость, связанная с изменением скоростей химической реакции или 
фазового перехода при изменении давления (или температуры) в реакторе. 
Этот механизм определим как кинетический (или как термокинетический). 
Для возникновения неустойчивости необходимо, чтобы наблюдаемая 
скорость химической реакции достаточно сильно . зависела от давления . в 
реакторе (кинетический механизм) или . существовали условия снижения . 
наблюдаемой скорости химической реакции при уцезщчении температуры . 
(термокинетический механизм); Кинетический механизм неустойчивости 
можно рассматривать как п.оложительную обратную связь неусrойчивоrо 
�и.да: рост давления . ➔ рост . удельной скорости реакции ➔ рост обще� 
скорости реакции ➔ увеJIИ'lение расхода и.а въ�ходе из реактора ➔ рост 
давления в аппарате. 
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Механизм терм:о:кинетической неустоЙЧИВОСТJI, при протекании химической реакции ·ТОЛЬКО на сиоченной поверхности . :катализатора ,сар�ризуется следующими nроцессам:и: . Р.ост темп�ратуры катализатора ➔ уменьшение доли · смоченной · поверхности ➔ уменьшение скорости реакции в жидкой фазе ➔ уменьшение скорости теIШовыделения ➔ снижение температуры зерен к:аt:аЛИзатора. Таким образом, в рассмlП[iивае:мом: случае механизм термок:инетической неустойчивости характеризуется отрицательной обратной связью. Если наряду с жидкофазной реакцией на сухой поверхности зерна катализатора также протекает экзотермическая реакция в парогазовой фазе, то анализируем:ый механизм неустойчивости имеет положительную обратную связь. Действительно, повышение температуры катализатора хотя и уменьшает тепловыделение за счет реакции в жидкой фазе, но увеличивает за ·счет · испарения концентрацию в паре реаrирующих компонентов. Эrо приводит к увеличению скорости химической реакции на сухой.поверхности катализатора и к дальнейшему росту температуры. Анализ :механизмов неустойчивости. Запишем уравнение импульса для двухфазного потока, движущегося Через СЛОЙ Катализатора СО СКОрОСТЬЮ. Ut (газ) И U2 (жидкость). 

(l)  
Здесь Fтр 

- сила треIШЯ между движущимися фазами и катализатором, остальные дбознач:ення совпадают с приведенными выше. Проинтегрируем (l) по f. от О до L и в итоrе паnучим: 

<X2P2Ui + <I2P2Uj L L <11P1Uf + c:t2P2U� L 
Заnщnем в этом выражении сШiу трения: в форме уравнения Эрrуна, но с учетом долей, занятых фазами (1 1}: 
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a.1p1uf + a.2P2ui L о 
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(2) 

Здесь: К1,К2 - констан'rы,а.1, Р1, U1, v1 - доля, плотность, скорость, . и 
вязкость фазы соответственно,е - пористость слоя,L -его длина, 
G1=a.1P1U\• 
J1родифференцируем (2) по G1: · 

.!_ dЛР = . JL [v1(l - еа.1)2 + G1 d v1(l - Ш1)2 ]dl + L dG1 L O e3a.i i;;3af . . 
J
L [u1(1 - еа.. 1) . d . u1(l - еа1)}4 + . . + G1 -- _.;;..,.. __ -= � L O �3af dG1 e3af . 

(3) 

Условием возникновения множественносm стационарных 
rидродинамических режимов является обращение в нуль производной 

dдP/dG1 , 
Из (3) можно получить следующее условие возникновения расходной 

неустойчивости; 
f ((jJ + G1 dq, )dl � О ,  (5) о dG1 

K1V1{l - еа.1)2 K2u1(l - еа1) где (IJ = --�--� + --�--�. 
i::3a.i g

3a.i 

Из (5) следует, чrо · для возникновения неустойчивости необходимо 
чтобы доля газовой фазы уменьшалась при увеличении 
расходонапряженности по газовой фазе. Это мою иметь место при смене 
гидродинамических ре:Ж:ИМ<:>В, например, при переходе от режима движения равномерно распределеННQГО по. сечению газа ··� его струйному течению. 
Этот факт уже ОТМе'.1:ЗЛСЯ в лщературе при анализе гистерезиса по . перепаду 
. . . . . . . - . . . ' давления в орошае�ом слое iсатал:Йзатора [12"-15]. Ан:алрrичная ситуация имеет :место. И при вариации'раСХОДОНаlJI)ЯЖеННОСТИ ПО ЖИДКОЙ фазе. 

Посколь:ку • .  рассмотренный случай · не  · о�:раничивается только 
двухфазными потокаМf[ через слой катализатора, ТI), п6-видимому, он будет 

. . 
. 

справедливым и при течении однофазных потоков. Для перехода к ним. 
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.СТ--4 · положим в (4) .a.1.=l и, . переходя к . . средним ·значециям вязкости и скорости: 

· Поскольку Av1 +B'iI1 >0, то условие возникновения неустойчивости . ' сводится к тому, что 
1 ( dv1 . dU:1)/ - -G1. А -- +  В -- > Av1 + Bu1 . dG; . · ·dG1 . Ранее такое условие бьmо предложено в [1S] . Оно может иметь место,, если· при увеличении 01 будет уменьшаться средняя скорость потока в слое u1 , или средняя вязкость v1 , или 9бе эrn веЛИЧIШЬI вместе. Параметрами системы в наибольшей степени ВЛИЯЮЩИМИ на · · устойчивость стационарных режимов являются: ь:-1, D, s, А [6 -8) . Параметр ь:-1 (ь:-1 = 1/Б) характеризует степень гидравлической 

неустойчивости системы и равен отношению вьIХодного коэффициента гидравлического сопротивления kL· ко входному k:Q. В нашем случае h есть также· величина, обратная к безразмерному стационарному перепаду давления на входе в реактор 
Fi-1 

где дРо = Рб - Ps , 
1 

ь 

Параметр n характеризует степень кинетической неустойчивости · системы и равен производной. от скорости химических и фазовых переходов по давлению в безразмерном виде в стационарной точке 
.n = ��=Ps Параметр 25 равен отношению длины чисто газофазного участка реактора · (который демпфирует . колебания) к . длине двухфазного участка (коrррый.возбуждает колебания) на стационаре 2s = L1/L2 • 
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. (Av1 +Sii1) + G1(. А dvl + В. du1). 

• ·.. . .. 
· ·· .·· · dG,1 .dG1 

= - = kL 
ko' 

s; О., 
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Параметр А характеризует отношение rшотности жидкой и газовой . -

фазы в стационарном реЖИМ:е А = in(p2/p1) . 

Из результатов [6-8} следует, что повышению устойчивости 
стационарных режимов способствует: 

, -уменьшение степени зависимости скорости химической реакции или 
фазового перехода от давления (уменьшение параметра n). 

-увеличение входного коэффициента_ rидравлического сопротивления· и 
снижение выходного сопротивления (уменьшение ji -1). 

-увеличение длины чисто газофазного участка, т.е., среднего 
газосодержания в реакторе (увеличение es ). 

-увеличение давления в реакторе (уменьшение отношения р2/р1 ) . 

Для исследования условий
! 

при которых возникает термокинетическая 
неустойчивость, рассмотрим математическую модель, приведенную ранее в 
[5]. Пусть однокомпонентная жидкость реагирует на смочешюй поверхности 
катализатора в жид:кой фазе со скоростью W2 и одновременно при этом 
испаряется со скоростью w;1 с поверхности катализатора и скорос11,ю W1 1  в 
свободном объеме слоя. На сухой поверхности зерна катализатора 
происходит реакция в паровой фазе W1 с образованием nлохо растворимых в 
жидкости компонентов. Таким образом, парогазовая фаза состоит из двух 
компонентов паров реагентов и продуктов химических реакций. Выберем 
участок слоя катализатора, в котором градиенты температур по катализатору 
и потоку незначительны. Кроме того, примем, что процессы переноса 
вещества квазистационарны относительно прогрева катализатора. 

Таким образом, можем за1шсаТh следующее уравнение математической 
модели: 

Здесь: Q 

= Q[W1Q1 + W2Q2 - W{1 + о:(Т Тз)] dt 

3 = Q(G(Тo - т) _:. W11 + а(т - Тз)] dt 

рСр& ----- . Q1 
РзСз(l е) ' hl 
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Обозначения: Vp - объем peaxropa, S - сечение реактора, Ср - теплоемкость 
двухфазного потока, Q1, Q2 - тепловые эффекты реакций, а - коэффициент 
теплообмена между катацизатором и потоком; р3,С3 -соответственно, 
плотность и теплоемкость катализатора, G- массовый расход. 

f) ех{Е1 (� _ �)]· R Тз Тз 
о [Е2 ( 1 1 )] k2p2f ехр - -;- - -R Тз Тз 

Ро Jh, ( l 1)] У11 = Р ех1_ ; Т' - Т 
Здесь Т' - опорная rемnература, соответствующая давлению Ро, f - доля 
смоченной поверхности, h1 _ теплота испарения, Т - температура потока, Тз 
- температура катализатора. С использованием методики, описанной в [5], 
получены следующие условия возникновения термокинетической 
неустойчивости. 

Так необходимо, чтобы: 
- доля смоченной поверхности не зависела от температуры газожидкостного 
потока и уменьшалась с ростом Т3; 
- скорость испарения на поверхности катализатора уменьшалась с ростом 
температуры катализатора (что связано с вьmолнением первого условия) и 
увеличишщась по мере повышения температуры потока; 
- скорость испарения в свободном объеме слоя возрастала с увеличением 
температур катализатора и потока; 
- скорость тепловыделения за счет реакции на поверхности катализатора в 
парогазовой фазе превосходила тепловыделение за счет реакции в жидкой 
.фазе, 

коэффициеm теплообмена между газожидкостным потоком и 
катализатором, отнесенный к теш1оте фазового перехода был ограничен и не 
превышал значений производных от скоростей испарения w;1 и W11 по 
температуре катализатора. 

Приведенные здесь условия отражают только общие закономерности, 
которым должны удовлетворять скорости химических и фазовых 
превращений, чтобы возникала термокинетическая неустойчивость. 
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ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ПОСТРОЕНИЯ 

ИНТЕЛЛЕКТУАЛЬНЫХ СИСТЕМ ДJ1Я ПРОГНОЗИРОВАНИЯ .  
ОПТИМАЛЬНОЙ ЭКСПЛУАТАЦИИ ПРОМЬIШЛЕННЬIХ РЕАКТОРОВ 

А.В. Кравцов, Э.Д. Иванчина, Д.А. Мелъчаков, Н.А. Васильева 
Томский политехнический университет 

Применение метода математического моделирования - это объективная 
необходимость для повышения эффективности . модернизации и создания 
новых технологий в химической про:мышленности. Возможности · м_етода 
физического моделирования ограничены, особенно при проекtировании 
химических реакторов, оптимизации ХТС, прогнозирования ypoimя IUСТИВ· 
ности катализаторов. Использование метода математическоrо"Моделирова
ния значительно усложняется в случае реакторных процессов переработки 
широких фракций углеводородного сырья. С одной-стороны - уqет в модели 
детального механизма позволяет решать задачи расчщ-а .ко� аnпара
тов, прогнозирования работы установки на длительный nериод. � другой . ' стороны - приводит к сложности математического описания, :затрудняет 
практическое использование вследствие неточности определения парамет
ров модели. Эти трудности могут быть решены сокращением . р11Змерности 
математического описания, но без потери чувствительности к СОС1аВУ сырья. 

Известны формализованны� (нехимические), и ·  химические QtЩХОдь1 к 
укрупнению· математического описания. При этом происходит ЗЩ,{ена (лам
пинг-анализ) индивидуальных веществ на псецдокомпоненты, а детальный 
механизм реакции заменяется на формализованный. Следует отметить, что 
эти теоретические подходы непригодны для nрогнозироваюm действующих 
производств И· проектирования новых процессов, так как интервал разброса 
параметрQв; :харакц:ризующих превращение псецдокомnонентов, слИШl(оМ 
велик. 

Црt::дЛЩ'Щ:!,fЩi· подход к разработке интеллеюуальных систем с исполь
�щiюlем: иoВlilX ииформацис,нных технологий представляет собой последо
ватель1:1уR1,союкупн9СТЬ э.тапов фс,рмирования адекватной схемы механизма 
процесса с nоследу}Qщим его кинетическим описанием, на базе которого 
формируется нес:rацищ1арная обобщенная модель контактн:ьrх аппаратов и 
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всей химикр-технолоrnчесkой системы в целом, позволяющая не только 
оперзrивно оценить оrпималъные режимы процессов для данного сырья, но и 
проrnозировюъ акrивносrь кзrализ�пора в течение межреrенерационного периода 
и общего срока службы', реш:m, задачу коМIИексной перерабоrки нефmного сырья 
на НПЗ и модернизации дейсrвуюnшх промьПШiеm1ых установок (Рис. 1). 

Расчет потенциальных 
поверхностных реакций 

для возможных 
катализаторов 

Оценка адсорбционных 
свойств катализаторов 

Обоснование механизма 
езактивации катализатора 

Анализ априорной информации 
о процессах в реакторах 

Детальный механизм 
реакции 

Выбор уровня 
детализации механизма. 

Обоснование формализованного 
механизма 

Создание кинетической модели 
процесса. оuеню.1 кинетиqеских 

параметров 

Создание модеJШ 

реактора 
Создание комплексной модели ХТС 

Разработка ин�ектуальной системы 

Интеллектvальная 
база знаний 

Сбор и анализ 
информации_ о 

реакторных 
процессах 

Выбор способа 
представления 

знаний. создание 
оболочки ИС 

Организация 
экспертных знаний 

для прогнозирования хтс 

Прогнозирование производств Обучение студентов 
и_ инженерно-технического 

персонала З1!ВОдов 

Рис. Этапы построения и использования интеJVIектуальной системы (:ИС) 
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Рассмотрим, например, э1щ1ы посrроения ИС на •примере ,промъшm�нноrо, 

процесса перерабоrки углеводородною сырья на Рt-юпализ�порах. · При 
составлении матемаrnческоrо описания важным этапом ·тщяегся -�нование 
уровня деr,шизации· описаний химических превращений сложцъIХ · углеводородных 
смесей с анаJШЗОМ механизма протекания реакций.· Основные . направцения 
превращения углеводородов на Рt'-катализаrорах при темпертуре 350�500°С и 
давлении 0.5-2.5 МПа - характеризуюrся следующими реакциJIМJt 

Реакции изомеризации нафтенов протекают по механизму. Промежуrочный ·. 
продукт реакции - циклоолефин, образующийся в резулътаrе • деrццриро:вания 
нафтена на мсmmлическом учасrке катализатора. Циклоолефин мmрируе:r на 
кислотный участок носителя, .где превращается · · в  карбктион. Реакции 
карбюmюна ведуr к образованию изомерною циклоолефи:на, . в результате 
гццрирования которою на меташшческом учасrке получаеrся уг.леводород, 
изомерный исходному. Третичный карбкатион наиболее устойчив и не всегда . 
способен к перегруппировкам. Поэтому протеканию перегруппировок може:r 
способсiювагь образование менее устойчивого, но более реакциоmrо-способiiого 
вторичного карбкатиона. Суммарная реакция: NC5<:>Nч; 

Обычно скорость ароматизации циклогексана ·на алюмоплатиновом 
катализаторе значительно больше скорости его изомеризации. Дегидроцик
лизация парафинов ведет к образованию как ароматических углеводородов: 

так и циклопентанов: 
н-С6Н14 ➔ С6Н6 + 4Н2 , 
н-С6Н14 ·➔ С5Н9СНз + Н2 

В условиях каталитического риформинга Cs- дегидроциклизация -та�е 
ведет к превращению парафинов в ароматические углеводороды, та!'( как 
образующиеся циклопентаны подвергаются деrидроизомеризации. 

Изомеризация парафинов на платинооксидньiх катализаторах iqюте�ает · 
по бифункциональнi:>му механизму и включает следующие стадии: 
1 .  Дегидрирование и-парафина в и-олефин на металлических· центрах 
катализатора. . . . . .  2. Адсорбция и-олефина на кислотных центрах катализатора с образованием 
вторичного карбкатиона . . . . 
СЩ-СН = СН-СН2-СН2-СН2-СНз + Н <=> СНз-СН2�СН-СН2- СН2-СТТ2'-СНз· 
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З • .  Превращение ВТQричного карбкатиона .в более стабильный, третичный, 
· либо креIСИНГ с образованием меньшеrо карбония и· олефина 

. .+ . + СНз-СНтСЙ · -CHrCHrCН2-CH3 <=> СНз-СНrСН = СН2 +СН2 -СНrСНз <=> 
<=> СН3-СЦ2-СН = СН2 +· СНз-СН-СНз 

4. Изомеризация и-олефина· в изоолефин 
+ ,  СНз-СН2-СН = СН2 + Н <=> СН3-СН2-СН-СНз 

СНз-СН2-СН-СНз <=> СНз-СН(СНз) -(:Нз 
СН3-СН(СН3) -СНз <=> СНз-СН(СНз) = СН2 + Н 

5. ГIЩрирование образовавшихся олефинов 
Суммарная реакция: н-П <=> и-П 
Механизм образования· кокса на металлических центрах бифующио

нальных катализщоров можно представиrь схемой последо:ваrельных реакций: 
углеводороды ➔ смолы ➔ асфалътены ➔ кокс, где смолы и асфащ,тены явmi
ются непредельными: промежуточн:ЪlМИ продуiсrаМИ уплотнения (НПУ). Исход
ными углеводородами для образования НПУ служат ароматические углево
дороды и пятичленные нафтены; образование НПУ происходит в результате 
реакций упл01Нения, конденсации и по механизму диенового синтеза . 

. Суммарная реакция: 

Предложенный уровень детализации формализованного механизма, в 
огличие ,ог существующих, позволяет учесть превращение моно- и дизаме
щенных алканов широкой бензиновой фракции. 
Различный химический состав платиновых катализаторов предполагает 
различные с,корости превращения углеводородов бензиновой фракции. Как 
показано в (2), реакционная способность компонентов существенно зависит 
ог химического состава и свойств применяемых _катализаторов. Если при 
использовании так называемого ·"непрерывного подхода" ( 1 ]  предэкспо
ненциалъные множители и энергии активаций рассматривались как функ
ции ог длины углеводородной цепи, то на платиноцеолитных катализаторах 
наблюдается клеточный эффект зависимостей кинетических параметров и 
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коэффициентов диффузии от числа атомов углерода в молекуле углево
дорода. С. учетом вышеизложенного математическая модель реактора . иде
ального вытеснения, согласно формализованному механизму nре1:3ращения 
углеводородов, представлена системой дифференциальных · уравнений · 
материального и теплового балансов: 

G д Ci G д С; = "' W .  д Z + д V  L.:- J 
{ 

(1)  

С=О, V=O, С=Со, j - номер реакции по механизму, ПрtЩ;сnшленному на рис. l .  
Уравнение теплового баланса реактора с неподвижuым слоем 

катализатора: 
G д Ti + G д т ;:: .- 1 I Q .  д Z  д V  сем . J . р 1 

Z=O, V=O, Т=То; 

(2) 

Для описания процессов . с движущимся слоем · катализатора рассмат
ривается двухфазный поток. 
L - длина реактора; i - 1 ,  .. , N; · N - число веществ, участвующих в реакциях 
(Табл. 1) ;  W • суммарная скорость протекания реакций; Z - объем перерабо
танного сырь.я; G - расход газопродуктовой смеси; Q - .тепловой эффект 
j-реакции, V объем катализатора в реакторах, С - концентрация реагентов 
на входе в реактор, Т -температура. 

Преобладающая · часть промыIШiенноваж.ных процессов переработки 
углеводородного сырыt протекают на катализаторах, которые под воздей
ствием окружающей среды изменяют свою активность. В [4J нами· обос.
нованы . закономерности превращения . углеводородов. С учетом влwIНия на 
катализатор реакционной среды, общий вид выражений ( l -2) не .изменяется, 
но константы имеют иной физический смысл; это уже не адсорбционные 
коэффициенты, а совокупности констант скоростей . отдельных .стадий. 
Поглощение реагентов каталитической поверхностью, а также изменение 
структуры и размеров · кристаллитов, весьма существе·нно меняют 
адсорбционные . свойства металлов. При этом изменяется гидратация 
кислотных центров, соотношение Бренстедовских и Льюисовских центров. 

(3) 

85 

Z=O, 



СТ-5 
В. зависимости от природы катализатора, времени ero эксплуатации и 

· • ·� реакциоЩ1ой · смеси, обобщенная функция деза:кmвации 
'� RJOi) мо:жет,mменяться в широких пределах. Количественное 

. . 
измене�е R( Ci) ·�ало исследовано экспериментально даже для наибол�е 
изученных Pt- каталиrич:есJШХ систем.' Кроме тоrо, ддя выполнения 

" -/' 1 
' 

цроmоэирующих 'расчетов необходим закон изменения R(C). Выяснение 
. кинетичес�щх зависимостей при стационарном С()С'J'ОЯНИИ катализатора дает 
представление о механизме реакций, а расiфытие функциональной 
зависимости R(C) - Qб изменениии . сосrояния катализатора. Эrи два этапа 
взаимосвязаны . .  , С учетом бифункционалъной природы промышленных 
катализаторов алгоритм: оценки параметров модели учитывает различную 
степень дезактивации аК'IИвНЫХ центров, обусловленную их 
rеrероrенностью. . Дезакти.вация при дЛИТСЛЪНОЙ эксплуатации вызвана 
необратиыыми щюцессами, связанными с явлениями глубоких химических 
и физических превращений контактов. Полная · математическая модель 
гетерогенных процессов · учитывает динамический процесс падения 
активности и селехтивноец1 промышленных катализаторов во времени, то 
есть изменение размеров Iфисталлитов платины, а следовательно, ее 
удельной поверхности. Анализ механизма протекания структурно
чувствительных реакций деmдроциклизации, изом�изации и гидрокрекинга 
парафиновых углеводородов, количественные данные, полученные в 
эксперименте, позволили составить . кинетические . модели старения 
катализатора 13], количественно связывающие константы скоростей 
етрухтурно-чувствительнщ реакций с их энтропийными и энергетическими 
характерисщками: Параметры старения зависят не только от срока службы, 
но и от режимов реген,ерации. В табл. 1 представлены результаты :расчета 
процесс.а риформинга и сравнение с экспериментальными дцнными. 
Уровень дс:зактивации катализатора сОQТВеТСТВует примерно 360000 часам 
работы • установки после пятой реrенерации. Для сравнения и анализа 

· приведены экспериментальные данные. 
. ' Авюi�омное использование моделеµ контактных аппаратов . не дает 
возможности ·мо;11елироваНЩI коМWiексных технол.оrий нефтепереработки. 
Более высокий уровень представляет собой моделирование ХТС с учетом 
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СТ-5 · разделиtелъцых аппаршов. Это обесiiеЧШIЩIТ· рациональное расnределеЮ1е нефrяноrо сырья для �вокуriности nроµессов переработки. С · другой стороны, исЮ1Ю11ение . необходим<Х\ТИ · исnопьзования пилотн:ых· и полупроМЬШIЛецных . установок для ИСIЦ,IТаНИЯ новых rехноло� сущесrвщmо снижает экономические затраты на ее �боrку. Моделирование процессов . разделения · нсф:rяюшх систем · наряду с модеЛИрошuше:м :каталитических 'реакторов, nомогаеr решить принципиальные воJЧ>О$:ы техноооrии - пробл.еыу синтеза с· определение� · оптимальных nар�етров процессов разделения для повыmеJЩЯ mубины отбора целевых :КОМЦОНеНТОВ, улучшения .качества nродуктоВ И· СН:ИЖСНИЯ энергозатрат на разделение. С использованием ИС вьmОJJНен анализ эффективносги работы установки селектqформйнга Ачшtскоrо НПЗ и 
, . показано: 1) возможность модернизации секции риформинга установки ЛК-6У Ачинского НПЗ; 2) усовершенствование ·технологии захолаживания сырья блока селекrоформинга. Табmща J. Результа:rы pacчemi процесса риформинrа на усrановке ЛЧ:--35-1 1/1000 

Даты расчета и регенерации.; 08.02'.94 25.10.93 
о Температура на вх. в Р-2= 482 Р-Зц:: 482 Р-4= 483 Давление, атм .  15.5 14.5 13.2 Расход дихлорэтана, ppm 1. 2 1.2 1.2 Сера в гидроrен., ррм, 2.23 Расход в�.о 

. сырЫI, м/ч Влага в сырье, ррм 1 1.430 D1m:m B JIOf., 

_ ррм , 10.000 Кратность циркуляции 
всг, нм./м = 1515.4, мопьjмаль= l�.l Весовые % в расчете на катализат 
и-Парафины и-Парафины Нафтею,J-5 НафJ:ены-6 Ароиатюса " Расчет · · Эксп. Расчет Расч. Эксп. Расч. Эксп. Расч. Эксп. Экс.п 

. .00 .00 . 00 .00 .00 .00 .00 .00 .00 .00 .00 .00 .00 .00 .00 .00 ,00 ;ОО .00 .00 
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. 59 .56 .00 .00 .00 .00 .00 .00 .00 .00 
1 .63 1 .54 1 . 1 8  I . 1 3  .00 .00 .00 .00 .00 .00 
1 .82 1 .72 2.86 2.73 .08 . 12 .00 .00 .00 .00 
3.68 3.47 3.24 3.09 0.83 1 .25 .03 .07 6.85 6.92 
3.33 3.  14 3.54 3.38 . 53 .80 .02 .05 1 2.42 1 2.55 
.2 1 .20 1.02 .97 . 1 1  . 1 7 .01 .02 1 1 .80 1 1 .92 
.63 .59 2.48 2.37 .00 .00 .05 . 1 1  2 1 .9 1 22. 14  
1 .58 1 .48 .78 .74 .00 .00 .35 .74 5.48 5.53 

Групповой состав 
13.48 1 2.70 26.04 24.85 ]. 5 2.34 .46 .99 58.47 59.06 

Распределение продукта по реакторам 

Углеводороды Сырье Р-2 Р-3 Р-4 Катализат 

1 2 з 4 5 6 
Н2 .00 .58 1. 1 8  1 .7 1  .00 

С1 .00 .00 .00 .00 .00 

С2 .00 .0 1 . 0 1  .01  . .  00 

Сз .00 .27 . 1 6  . 1 8  . 59 
пС4 .00 .58 .41 .52 1 .63 nCs .33 .77 . 73 . 96 1. 82 
nC6 4.46 4. 1 9  3.63 2.46 3.68 
11С1 6. 47 6. 28 5.40 2.53 3.33 
11Cg .37 .37 .37 . 1 7  . 2 1  
i1C9 6.69 5.09 3.24 .52 .63 нСю 9.63 7.50 3.38 1 . 1 4  1 .58 
iC4 .00 .42 .29 .46 1 . 1 8  
iC5 .26 1 .25 1 .20 2.03 2.86 
iСб 1 .9 1  3.53. 4.56 6.69 7.02 
iC7 10.27 7.21 . 14. 1 6  1 1 .45 10.70 
iCs .08 .sз 1 .37 1 .2 1 1 .02 
iC9 1 3,83 1 3. 1 7  10.55 3.40 2.48, 
iC10 4.82 4. 14  1 .99 .86 .78 
ZP .07 .07 . .06 .08 .08 
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MZP 3.95 2.91 1.96 .90 .83 
DMZP 7.о? 3.81 1. 39 .63 .53 
ZG. 3.74 1 .09 _ .21 .04 .03 , ,  

МZG 2,08 .. 78 .18 .03 .02 
CsN 2.61 .35 .18 .Об . 12 
чN 6.07 2.48 ;32 �05 .05 
C10N 4:82 3.28 .· 1,74 .37 .35 

. БENZ . 38 2.53 3.69 .; 6.86 6.85 
TOLY .50 4.01 . 7.52 12.92 12.42. 

КSIL 3.08 5.86 9.74 · 12.56 11.80. 
АР9 3.26 9.55 16.87 24;31 . 21 .91 
APIO 3.26 2.39 · 4.22 6.08 5.48 
в т.ч. 
ДМБ .13 1,21 .38 .48 .91 

мп - 1.78 5.49 2.67 2.99 . 4.70 
ДМП 8.05 7.52 8.45 8.54' 7.60 
мг 2.20 2.61 2.53 Ц6 2.54 

' 
•'  

Перепад темпер. 50.0 43.00 2 1.0 Выход продукта= 87.20 %_ 
Октановое число катали'зата; пп м.м. 83.0 
Октановое число катализата, пп и.м. 92;4 
(дтановое, число (эксперим.), 'пп 92.4 
Кокс на катализаторе: 0.57 2.0 6.4. 
Хлор на 'катали;�аторе: 0.9 0.99 0.99 
Число дней после 'регенерации 106. Число регенераций '5 

Одновременно нами разработ:щы интеллектуальные - обучающие· 
комплексы, . в состав коrоры:х входят модели основных процессов. 
нефrепереработки: . риформинга, изомеризации" с-.електоформинrа,. 
изоселектоформинrа. 

Таким образом, при прогнозировании производственного процесса, как 
системы совокупных явлений, наиболее эффективной является · ИС, 
построенная на базе обобщенной математической модели ХТС, 
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учитывающей физико-химические особенности · процесса, а также всю 
информацию, полученную на лабораторных и промышленных установках. 

В основу предлагаемоrо нами подхода построения ИС положены 
физико-химические и технологические закономерности термокатали
тических . превращений сло!КНЬlJ{ уrлеводородных смесей, разумно 
объединяющие экспертнь1е знания об исследуемом объекте <: ero 
математич:есхим описанием, позволяющие проводить качественные и 

. количественные . оценки в числовой и семантической форме. Разработанная 
ИС внедРена на ряде нефтеперерабатывающих заводов. 
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КАТАЛИТИЧЕСКАЯ ОЧИСI'КА ГАЗОВ В НЕСГАЦИОНАРНЫХ УСЛОВИЯХ 

А.С. Носков 

ГосударстfИ!нный научный центр "Инстwпут катализа им. Г.К. Борескова" 
СО РАН. г. Новосибирск (ГНЦ ИК СО РАН) 

В середине 70-х годов nроф. Ю.Ш. Матросом с сотрудниками был 
предложен способ осуществления rетерогенных каталитических реакций nри 
периодических измененИJ1Х направлений пропускания реакционной смеси через 
слой катализатора .[1,2]. Такой способ осуществления кат11JJитическнх ·реакций 
получил название РЕВЕРС-ПРОЦЕСС. Наибольшее распространение этот способ 
получил в процессах каталитической очистки газов. В настоящее вреш. РЕВЕРС
ПРОЦЕСС реализован более чем на 30 промышленных установках и их число 
постоянно возрастает. 

При периодических изменеиИJ1Х направлений фильтрации газа через слой 
катализатора происходит изменение состояния поверхности .. кат11JJизатора, ее 
подстройка под новые условия [2]. В зависимости от тил::i каталитич_еской 
реакции: используемых :ка,:ализаторов и реакционных условий, время переходного 
процесса может составлять от нескольких секунд до десятков минут. Наличие 
таких свойств позволяет разрабатывать новь1е технол:оrические решения, 
обеспечива_ющие целенаправленное поддержание катализатора на нужном уровне 
активности. 

Первоначально эффект нестационарного состояния поверхности 
катализатора для очистки газов бьш использован для очистки газов от окс1Шов 
.!Ш1I&3,4J. Очистку газов от оксидов азота в присутствии кислорода ведут путем 
их селективного каталитического восстановления (СКВ) аммиаком. Особенностью 
данного процесса является взаимодействие используемого восстановителя с 
оксидами азота в присутствии кислорода. Основные реакции, протекающие при 
восстановлении оксидов азота в кислородсодержащей среде, следующие: 

4NO + 4Nllз + 0z = 4N2 + 6Н2◊ 
4NНз + 301 = 2№ + 6Hz0 

(1) 
(II) 

Упрощенно механизм процесса СКВ на промышленных 
ванадийсодержащих катализаторах (V20;/WOзfГiOz или V20s/Al20,) оnисывается 
следующими стадиями: 

NНз + [] <:.- [NНз) 
[NНз] + NO + 02➔ N2 + Н2О + ( ]  
[NНз] + Oz ➔ Nz + Н2О + [ )  

(III) 
(IV) ' 
(V) 

Первая стадия - адсорбция (хемосорбция) аМ:миака. Обратимость данной 
стадии позволяет приближенно описать существование по крайней мере двух 
форм адсорбироваиноrо аммиака (nрочносвязанного и физически 
адсорбированного). Вторая стадия - взаимодействие адсорбированного аммиака с 
оксидами азота. Третья стадия - окисление адсорбированного аммиака 
кислородом.  

Такой механизм позволяет оценить на основе экспериментальных данных 
адсорбционную емкость поверхности ванадиевых катализаторов. Для тип11чных 
катализаторов СКБ адсорбционная емкость (а) составляет 3-1 0  объемов аммиака 
на объем катализатора. 
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. . Изменение концентрации · адсорбированного аммиака (0) описывается 
:. слwющим уравнени,ем: . . 

а de :;: ktCNН (1 - 0) - ki:0 · k 2 C�� e - k 3& (1) dt . 3 

зд.есъ t; ,k� • константы скорости адсорбции и десорбции аммиака, соответ
ственно; 

)ь - константа скорости взаимодействия оксидов азота с адсорбированным 
аммиаком; 

kз - константа скорости окисления. адсорбированного аммиака; 
СNН 3 , Соо -концентрация аммиака и оксидов азота с0ответственно. 

Динамические режимы в слое :катализатора описываются двухфазной моделью [IJ, 
дополненной уравнением (l). 

Процесс очистки газов от оксидов азота осуществляется по схеме, 
приведенной на рис. ! [3,4]. Исходные газы пропускаются через слой инерта и 
:катализатора, где они нщ-реваются, затем в них вводится аммиак и на. слое 
:катализатора I происходит :взаимодействие оксидов азота и аммиа:ка. 
Одновременно избыточный аммиак адсорбируется в этом · слое. Через заданное 
время (обычно 5 - 60 мин) направление фильтрации газов изменяют . на 
противополо;кное. Очищаемый tаз первоначально проходит через слой инерта и 
:катализатора 1 ,  где оксиды азота взаимодействуют с ам!\lнахом, адсорбированном 
в предыдущем полуцикле·. Затем в частично уже очищенный газ вводят NНз и 
смесь поступает · на слой катализатора 2, где одновременно проте:кают реакции 
:восстаиовления оксидов азота н адсорбция аммиака. Через заданное время весь 
цикrr полностью повторяетсfi. 

--, 

NH, 

_j 

Рис. 1. Технологическая схема процесса С:КВ с периодичесхим реверсом 
потока ,в слое :катализатора. 

--· > - направление фильтрации r�ов при первом полуцикле; 
--.-> - направление фильтрации газов при втором полуцикле; 

. · На рис. 2 приведено распределение адсорбированного аммиака по длине 
слоя .катализатора в течение поnуцикла, расчитаниое по нестационарноц (рис. 2 А) 
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и стационарной (рис. 2 Б) моделям. Расчеты, представленные на рис. 2, демон
стрируют качественные отличия изменения распределения 0 в течение полуцикла 
для этих моделей. 

0 
1.0 

А) Неста111ЮRJ1рна1 "!Оцель 
с,.., 1 с,., = i.o е 

1.0 

Б l Сцtjио11арна11 мщjещ, 
с... 1 � = 1.0 

.NН3 +NНэ 

�J::�:�-······,-... :. � 

0.2 8.2 

о +----.--.--.--т--.--.--,---; о ...... __ ...,... __ ....,_ __ ..,.._...,....., 
о 0.1 0.2 0.3 0.4 о .. .. 0.1 0.2 0.3 о., 

l, N  

Рис.2. Динамические режимы в слое катализатора при периодцческом 
реверсе потока газа. 

•х = 0,4 с; т •• = 2600С. 1 - t  = О мин; 2 - t  = 2,5 мин; 3 - t = 5 мин 
(время после реверса потока). 

В первом по ходу газа <:лое катализатора происходит снижение количества 
адсорбированного аммиака за счет ero взаимодействия с оксцдами азота. Во 
втором слое после ввода NН� в очищаемый rаз со временем происходит ero 
накопление. Иначе выглядят результаты расчетов по стационарной кинетической 
модели (рис. 2 Б). В этом случае реакция взаимодейств_ия NOx с NНз протекает на 
втором по ходу газа слое катализатора после ввода аммиака. Это эквивалентно 
сокращению эффективного' времени контакта в два раза. 

При нестационарном состоянии катализатора ·за· счет периодического 
реверса потока газа в слое катализатора по сравцению с процессом СКБ в 
стационарном режиме удается повысить степень очистки и, главное, уменьшить 
остаточное содержание NН3 на выходе из слоя (см. табл. 1). Последний факт 
обусловлен адсорбцией остаточного аммиака в слое катализатора. 

Таблица 1 .  

ЭФФЕКТИВНОСТЬ ОЧИСТКИ ГАЗОВ ОТ ОКСИДОВ АЗОТА 

Твх = 260°С ;  С�. = 0,2% об.; •х = О,4с; tца = 5 мин. 

С:11' = 0,2% об. 

С NН, = 0 18% об вх ' ·' • 

Эффективность очистки, 
% 

РЕВЕРС- Стац.ионарн·ый 
ПРОЦЕСС режим 

98.0 94.0 

90
.
0 88

.
0 
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Остаточное содержание 
NНз oom 

РЕВЕРС- Стационарный 
ПРОЦЕСС режим 

5 100 

2 28 

о.а 

0.6 

0.4 

о.а 

0.6 

0.4 
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Подтверждением теоретических расчетов являются показатели 
промыщленной установки, работающей более 6 лет на Бийском олеумном заводе. 
Для очистки газов от NOx после абсорбционных колонн там создана установка на  
основе технологической схемы, приведенной на рис. 1 .  При значительных 
колебаниях содержания оксидов азота на входе в установку (см. рис. 3, кривая 1) 
концентрация NOx на выходе не превышает 70 мr/м3 (см. рис. 3, кривая 2). Аммиак 
иа выходе отсутствовал в 90% проведенных замеров. 

с г/м.
3 

Noxr 

10 

8 

б 

4 * * * 

2 
о 10 

2 0.08 
� 0.04 

20 30 40 t, час. 
Рис. 3. Концентраuия оксидов азота на входе (1) и выходе (2) 

из промышленной установки. 

Анализ работы промышленной установки СКВ nоказывает, что при 
nериодическом реверсе потока газа в слое катализатора эффективно используются 
не только тепловые свойства катализатора, но и его адсорбционная емкость no 
аммиаку. В целом это позволяет добиться большей по сравнению со 
стационарным режимом эффективности очистки газов в реверс-процессе. 

Использование нестационарного состояния поверхности катализатора щш 
окислении SQ, в SОз основано на чередовании стадий "адсорбция-окисление" и 
"десорбц!fя-восстановление" [5]. Технологическая схема такого процесса выглядит 
следующим образом (рис. 4). 

На сжигание 
серы 

r ,, 
. .  

На абсорбцию 

·--.............. . 
.• J Воздух 

Рис. 4. Технологическая схема окисления S02 в SОз при периодической 
активации катализатора кислородом. 
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СТ-6 . 
Процесс по данной. схеме осуществляют следующим образом. В течение ." 

первого полупериода через слой катализатора · пропускают исходную 
реакционную смесь, содержащую S{h, которая затем подается на абсорбцию. 'В , 
течение следУющеrо ПОJIУ[!ериода через слой катализатора в противоположном 
направлении пропускают воздух, подаваемый затем, например, на сжигание серь�. 

Для математического моделирования процесса была использо11ана 
двухфазная модель адиабатического слоя. Процесс1;>1 на поверхности катали::�атора 
описывались нестационарной кинетической моделью, учитывающей растворение 
S02 в расплаве, окисление и восстановление акт11вных центров [6]. 

В качестве примера на рис. 5 приведены средние расчетные зависимости 
степени превращения S02 на выходе из слоя при подаче исходной реакц11онной 
смеси. 

100.О 

96.0 

112.О 2 

аз.о 
з 

84.0 -!---�-�-�--�-�----. 
о.о 200.0 400.0 

Входная температура,оС 

600.0 

Рис. 5. Зависимости средней степени превращения рт входной температуры 
при различных длительностях nолуцикла: 
tц12 2,5 мин. (1), 5 мин. (2), 10 мин. (3). 
Входные концентрации С 50, = 1% , С 0, = 3%. 
(Расчеты вьiполнены Н.В. Верниковской, ГНЦ ИК СО РАН). 

Как видно из рис.s: при малых длитеш,иостях полуцикла (кривая !) степень 
превращения слабо зависит от входной температуры. С ростом длительности 
полупериода, интервал температур, в котором степень превращения достигает 
максимальных значений, сужается и сдвигается в область более высоких 
температур. Степень превращения, которая _достигается при малых временах 
полуцикла (tц,2 = 2,5 мин), значительно превыщает равновесное значение. Это 
объясняется тем, что наряду с окислением S02 происходит его растворение в 
расплаве активного компонецта. Для того, чтобы поддерживать катализатор в 
таком активном состоя�ии используют . периодическую продувку слоя горячим 
воздухом. Это позволяет десорбировать SОз из.расплава и поддерживать высокую 
концентрацию пятивалентного ванадия. 

Для проверки проведенных расчетов были выполнены пилотные испытания 
спое.оба. В целом результаты экспериментов подтвердили расчеты. Остаточная 
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СТ-6 
концентрация SO2 на выходе из слоя изменяется в· течение полуцикла от 30 до 
60 ppm. 

Для очис:rки газов от ароматических органических соединений (стирол, 
толуол и др} теоретически и экспериментально разработан процесс, основанный 
на чередовании стадий хемосорбции удаляемых примесей и их последующего 
окисления до СО2 и паров воды в режиме РЕВЕРС-ПРОЦЕССА [5]. 

При глубоком окислении алкилароматических соединений вплоть до 
температуры ЗОООС процесс протекает через стадию предварительной 
хемосорбции органических соединений (VI) с последующим окислением 
хемосорбиров11нных соединений кислородом (VП): 

с..н.. + [ ] ➔ [Р] 
[Р] + 0i ➔ СО2 + Н2О + [ ]  

(VI) 
(VП) 

Обработка экспериментальных данных [7] по окислению алкиларомати
ческих соединений (стирол, кумол) на оксидном меднохромовом катализаторе 
позволила определить энергию активации и вид кинетических зависимостей 
стадии хемосорбции - WVI =. k1 • с

0
•
5 (1 - 0) (EVI = 8,9 ккал/моль) и стадии окисцения 1 поверхностных с;:()единений - Wvп = k2 • С02 • 0 (Еvп = 18, 1  ккал/моль) · . Здесь С, 

С0, - концентрация алкилароматических соединений и кислорода, соответственно; 
0 - доля поверхности катализатора, занятая продуктами хемосорбции. 

В качестве примера применения расчетных зависимостей на рис.6 
приведены расчетные и. экспериментальные зависимости изменения скорости 
образования СО2 в зависимости от состава реакционной смеси на входе в 
лабораторный реактор [5]. Скорость образования СО2 практически мгновенно 
убывает до нуля после прекращения подачи кислорода на входе в реактор 
(кривая 1). В случае же прекращения подачи кумола скорость образования СО2 

убывает значительно ·медценнее (кривая 2). Это доказывает, что на поверхности 
катализатора накоплено зцачительное количество продуктов хемосорбции кумола 
и образование СО2 обусловлено их окислением. 

� смз/r,_ х с 
� 0.0012 

0.0008 

� 0.0004 1 

0.0000 
о 400 800 1200 

вреu , сек 

Рис. 6. Скорость образования СО2 в зависи�ости от состава реакционной 
среды на входе в реактор при окислении кумола. 

Т = 2500С; 1 - прекращение подачи кислорода; 2 - прекращение подачи 
кумола. _□, ❖- экспериментальные данные, -:-- расчетные кривые. 

1 Обработка экспериментов выполнена А.И. Загоруйко (ГНЦ ИК СО РАН). 
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СТ-6 
Для очистки газов от алкилароматических соединений, концентрация 

которых невелика, предлагается адсорбционно-каталитический метод, 
основанный на периодическом чередовании стадий (VI) и (VП). При низких 
температурах очищаемые газы · пропускаются через слой· катализатора, где 
происходит адсорбция примесей и очистка газов. Спустя задан_ное время на входе 
в слой осуществляют подъем температуры до необходимого уровня: 

Одновременно с повышением температуры на входе в реактор по длине 
слоя распространяется волна окисления адсорбированных примесей, 
сопровождающаяся повышением. температуры. Использование при регенерации 
слоя катализатора (окислении адсорбированных соединений) реверса потока газа 
позволяет значительно снизить энергозатраты [8]. 

Типичные температурные профили по длине слоя катализатора во время 
окисления адсорбированных примесей показаны на рис. 7. Через 30 мин. пос:ле 
начала регенерации, температура в. слое достигает значения . цримерно 300+4500С, 
достаточного для самопроизвольного распространения волны окисления по длине 
слоя. После этого нагрев на входе может быть прекращен. 

500 

ou 
.; 

400 

., ,. 
ЗЕЮ 

� 
� ., 

200 

100 

1-

о 
0.00 

Направление фильтрации 

ю� 

40*-� . . -----so- __,.._-
sоэ------

20 � 

"--, 
� 

------� 

...... '-......-_ 
10 мммут . � ... '$. -._____ __ ._ �--'--- ---.... о _  ... _._ .. _____ . -- �- --..... . .• 

0 .. 10  0.20 0.30 0.40 0.50 

Длина слоя IСатализатора, м 
о.во 

Рис. 7. Экспериментальный температурный режим в слое катализатора при 
окислении адсорбированных соединений. 

Б ходе экспериментов на пилотнрй установке при очистке газов, 
содержащих 50 мг/м3, были получены следующие результаты: 

1. Бремя цикла, час 
- адсорбция 
- регенерация 

2. Максимальная температура, 0С 
- эксперимент 
- расчет 

3. Средняя эффективность 

- 200 
- 2  

- 450 
- 490 

очистки, %  - более 99,4 
Адсорбционно - каталитический процесс очистки газов характеризуется 

экстремально низкими энергозатратами · на очистку газов - не более 0,5 + 0,8 
ккал/м3

• 
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Резюме. Таким образом, искусственное поддержание в нестационарных условиях поверхности · катализатора дает возможность значительно повысить эффективность процессов каталитической очистки газов и проводить этот процесс при минимальных энерrозатра:rах. 
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ПЕРСПЕКТИВЫ ПОЛУЧЕНИЯ КРИСТАJIЛИЧЕСКИХ ПРОДУКТОВ 
С ЗАДАННЫМИ СВОЙСТВАМИ КРИСТАЛЛОВ 

И.В. Мелихов, (Московский государственный университет, Москва) 

Промьшшенность мира производит около 200.000 твердых продуктов, 
проходящих в технологическом цикле через кристаллизацию. Большинство 
продуктов должно иметь определенный средний размер кристаллов и 
содержание основного вещества (двухпара.\fетрические продукты), 
примерно 30% еще и заданные дисперсию размера и содержание добавок, 
а примерно 10%- кроме того заданную форму и структуру кристw.лов 
(многопараметрические продук:rы). Ассортимент многопараметрических 
продуктов быстро растет, так что задача управления кристаллизацией с 
целью получения_ продукта с заданными свойства.\fи становится все более 
актуальной. При переходе от двухпараметрических продуктов к 
�1ноrопараметрическим продуктам эта задача резко услоЖF.яется и требует 
перехода ОТ макрокинетического описания кристаллизации к 
микрокинетическому. 

Возможности кристаллизации при получении многопараметрических 
продуктов определяются тем, что любая твердая фаза в процессе 
кристаллизации меняет свои свойства в широком· диапазоне проявляя 
высокую чувствительность к условиям реализации процесса. 

Сейчас в основном используют два способа кристаллизационного 
синтеза твердых продуктов. При первом способе (эволюционный · метод) 
осуществляют спонтанную кристаллизацию, условия которой меняют так, 
чтобы твердая фаза приобрела необходимые свойства. При втором способе 
(метод кристаллизационного модифицирования) с . помощью 
кристаллизации меняют свойства почти готовой твердой фазы. 

Эволюция свойств твердой фазы 
Если кристаллизатор заполнен раствором (расплавом, паром), то в 

его объеме образуются кластеры молекул кристаллизующегося- вещества 
(кристаллизанта). Некоторые из них .распадаются, а другие · укрупняются и 
ограняются, превращаясь в зародыши кристаллов. 
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Укрупнившись до размера -1 нм, · зародыши приобретают 
устойчивость и способносrъ расти аналогично крупнъIМ кристаллам. Далее 
они растут, снижая пересыщение раствора. Кристаллы имеют разлИ<Jный 
размер, а следовательно разную растворимость. Поэтому, когда 
пересыщение_ раствора понизится настолько, что концентрация · раствора 
сравняется с растворимостью наиболее растворимого (наименьшего) 
кристалла, в_ кристаллизаторе начнется . растворение мелких при 
продолжающемся росте более крупных кристаллов (созревание). Процесс 
закончится, когда в . кристаллизаторе останется небольшое количество 
кристаллов размером 0.1- 1 .0 см. 

Скорость роста и размер кристаллов всех веществ флуктуируют. Рост 
каждого кристалла то ускоряется, то замедляется, а средние (по времени) 
скорости роста соседних кристаллов, находЯЩихся казалось бы в 
одИНаковых условиях, различаются иногда в несколько раз. 
Макроскопические флуктуации скорости роста и размера кристаллов - это 
общее свойство кристаллизующихся фаз, отражающее кооперативное 
взаимодействие молекул в неравновесных условиях. В результате 

· флуктуаций скорости роста и созревания распределение <p(t, t) кристаллов 

по размеру '/ расширяется в ходе кристаллизаrщи. 
Если исходное - пересыщение раствора достаточно велико, то через 

некогорое время после зарождения кристаллы могут превращаться в 
деIЩриты, которые позже переформировываются в полиэдры равновесной 

· формы. 
При столкновениях друг с другом . кристаллы с некоторой 

вероятностью объединяются в агрегаты. Часть агрегатов впоследствии 
расшщается. · Вероятность распада агрегата тем больше, · чем · он более 

рыхлый. Поэтому, если интенсивность движения суспензии. в 
кристаллизаторе достаточно велика, то в кристаллизаторе накапливаются 
агрегаты не только плотной упаковки, но и правИ)lьной формы� Со 
временем все агрегаты превращаются в полиэдры, внешне не 
отличающиеся от монокристаллов (псевдомонокристаллы). Кристаллы 

внутри псевдомонокристаллов срастаются, границы меЖдУ ними 
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залечиваются, отражая стремление псевдомонокристаллов превратиться в 
истинные монокристаллы. Таким образом, форма 
эволюционирует при кристаллизации по схеме 

+ 

Е]
+ 

моmоупахованный 
at11eraт 

+ 

+ 
псевдомоно

кристалл 
+ 

кристаллов 

истинный 

монокри
�алл 

Столь же сложно эволюционируют состав и структура кристаллов. 
Так, схема эволюции структуры может включать несколько полиморфных 
модификаций и кристаллосольватов разной сольватности, а также 
дефектных состояний с различным уровнем разупорядоченности. 

Возможности эволюционного метода 
Эксперименты показали, что основное эволюционное уравнение 

кристаллизации целесообразно представить в виде 

где Di и Gi - коэффициент флуктуаций и скорость направленного 
изменения /i свойства кристаллов в результате непрерьmных процессов, Q

интенсивностъ дискретного изменения q>(l, , t) ,  J- скорость зарождения 

кристаллов. 

Основными действенными условиями кристаллизации являются 
локаш,ное пересыщение и темпераТУра раствора, скорость его движения и 
концентрация примесей, а также градиенты этих величин. Под влиянием 

данных условий функция q>( 1, , t) становится резко зависящей от 

конструкции аппарата. В аппаратах сложной . конструкции при 
программированном изменении потоков тепловой и механической энергии 
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СТ-7 кристаллизанта . и растворителя диапаз_он доступных функциЙ (f)(�. t) 
оказывается весьма широким. 

Получение иаиофаз Нанофазы получают, обеспечивая высокое . пересыщение и 
кратковременность пребывания твердой Фазы в кристаллизаторе. При 
высоком пересыщении скорость зарождения кристаллов велика, так что в 
кристаллизаторе . . появляется множество нанокристаллов. Сокращение . же 
времени пребывания приводИТ к тому, что нанокристаллы не успевают 
вырасти или- срастись в агломераты. 

При синтезе нанофаз, как показал опыт, применимо уравнение ( 1 )  

при. Q=O. ТочньIХ данных о функциях Ф(4, t) для нанокристаллов пока нет, 
однако ·о�ты показали, что величш1ы Di и Gi почти не зависят . от размера 
нанокристаллов, а их rрани растут независимо друг от друга. Вследствие 
флуктуаций . скорости роста одни rрани обгоняют в росте другие и форма 
кристаллов усложняется. Если раствор пересыщен по ряду полиморфньIХ 
модификаций и кристаллосольватов, то нанокристаллы всех этих 
·модификаций образуются одновременно с собственной частотой J. По3днее 
нанокристаллы более растворимых модификаций растворяются и меняют 
структуру на более устойчивую. 

Для синтеза используют · кристаллизаторьr сложной формы, 
обеспечивающие пересыщение среды до 105, а время пребывания в зоне 
кристаллизации до 10"3.-Io·5 с . .  Сейчас имеется принципиальная 
возможность получения нанофаз большинства веществ. 

Проблема получения монодисперсных ф113 · При кристаллизации многих веществ форма, состав . и дефектность 
кристаллов меняются симбатно с их размером. В этом случае задачу о 
многопараметрИ'lеском продук.те можно свести к задаче о фазе с заданной 
функцией cp(!,t) . Наиболее распространенный вариант такой задачи- о 
монодисперсной фазе, у которой 

К= cr/(1) sO.I (2) 
102 



СТ-7 

где cr среднеквадратичное отклонение размеров от среднего значения </ >. · 

Как показало решение уравнения _(l), . монодисперсную фазу нельзя 
получить в аппарате полного перемешивания при спонтанной 
кристаллизации с непрерывным зарождением кристаллов при Q>O. В этом 
случае К ;,: 0.3 . Однако если . в .  кристаллизатор до кристаллизации введена 
затравка малого размера в достаточно большом · количестве и обеспечено 
условие Q=O, то 

К = у½ (1 - О. 7 1  Оу + О.402у2 
-:- 9.37 1 0-2 у3

) (3) 

где у =  h(l)-' , h- масштаб скорости роста. Из соотношений (2) и (3) следует, 

чтовприсутствии затравки монодисперсную фазу можно получить только 
при достаточно больших <! >. Нанофаза не может быть монодисперсной, 

если не предпринимается специальных мер к сужению функции <p(l, t) . 

Методов такого сужения сейчас разработано множество, так что задачу о 
'мс!iодисперсной фазе можно считать принципиально решенной. 

Проблема профилированных кристалщ>в 
Опьп показал, что кристаллы произвольной формы можно получить 

только в определенном интервале пересыщений среды, если кристаллы 
имеют блочную структуру или являются псевдомонокристаллами. В таких 
условиях форма растущего кристалла обусловлена пространственной 
неоднородностью среды: если блоки кристалла растут с разной скоростью 
при слабой связи с соседними блоками, то профиль кристалла повторяет 
пространственную неоднородность среды. 

В. качестве простых приемов воздействия на форму кристаллов 
можно назвать топохимическое и фазовое профилирование. 
топохимическое профилирование возможно, если микрокрцсталлы 
продукта реакции зарождаются на поверхности кристалла реагента и растут 
как в сторону среды, так и вглубь кристалла, причем у каждого 
микрqкр_исталла скорость роста участков граней, контактирующих со 
средой, отличается. от участков; контактирующих с матрицей кристалла. В 

результате. этого микрокристаллы, например, моноkальцийсульфата, 
образующиеся при реакц1;1и фторапатита с фосфорной . кислотой, имеют 
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форму бутылки, горло которой торчит из кристалла фrорапатита. Если 
такие микрокристаллы растворить, то останется кристалл фrорапатита с 
цилиндрическими углублениями. Если же растворить апатит, то останется 
фаза монокальцийсульфата с кристаллами буrылкообразнорй формы. 

Фазовым профилированием мы называем нанесение на поверхность 
кристаллов капель жидкости, из которой кристаллы растут иначе, чем из 
окружающей среды, и последующее наращивание кристаллов. В этом 
случае, если участки поверхности, покрытые каплями, растут медленнее 
остальщ:Jй поверхности, то появляются кристаллы с каналами, на дне 
каждого их которых лежит капля жидкости. Если же участки под каплями 
растут быстрее, то на кристаллах растут нитевидные отростки. 

Синтез текстурироваииых фаз 
Фазы, частицы которых являются сростками ориентированных 

кристаллов, можно получитъ несколькими способами, среди которых 
важнейшие: 
1. Механостимулированное текс:rурир:ован:ш, Текстурированные фазы 
образуются в результате длительной кристаллизации в турбулентном потоке 
раствора, если пульсации скорости потока достаточно интенсивны для 
разрушения рыхлых агрегатов. При дозированном изменении скорости 
потока · процесс можно довести до полного превращения частиц в 
псеВдомонокристаллы, а затем до образования многоярусных текстур. 
Пример многоярусной текстуры • псеВдомонш"1шсталлы фосфогипса, 
образующиеся в экстракторах при получении экстракционной фосфорной 
кислоты полугидратным способом. 
2. Топохимическое текс:rурирование. Во мноrnх случаях топохимическую 
реакцию можно проводить так, что микрокристаллы продукта реакции 
формируются на поверхности кристаллов реагента и образуют там 
текстурированный слой заданной конфигурации. 
3. Межфазовое тек;стурирование. Если кристаллизация происходит в 
системе из двух несмеши:вающихся жидкостей (или раствора и газа), а 
кристаллы частично смачиваются обеими жидкостями, то кристаллы 
скапливаются на границе раздела жидкостей и ориентировано срастаются 
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там, если их достаточно много. В результате образуются частицы- текстуры, 
формы которых можно изменять, варьируя форму границы раздела фаз. 
Это показано нами при кристаллизации ацетилацетоната циркония из 
испаряющихся капель раствора, находящихся в воздухе. Анализ показал, 
что кристаллизация в условиях пенной флотации может привести к 

"пенным текстурам". 

Получение фаз из полых частиц 
Текстурированные фазы из полых частиц можно получить методами 

топохимического 
топохимический 

и межфазового текстурирования. Так, если 

процесс направить так, что слой сросшихся 

микрокристаллов продукта накроет всю поверхность кристалла реагента, а 
после этого растворить кристалл, не затрагивая микрокристаллов, то 
получится текстура в виде полой частицы, форма которой близка к форме 
исходного кристалла реагента. Это показано нами при кристаллизации 
·гипса на поверхности кристаллов фторапатита. Если же насыщенный 
раствор кристаллизанта диспергировать в потоке газа и обеспечить быстрое 
испарение образовавшихся капель, то из� за охлаждения и испарения 
капель в их объеме . начнется кристаллизация, локализованная вблизи 
поверхности капель. В ·  результате каждая капля превратится в полую сферу 
из сросшихся микрокристаллов, что показано нами на примере ряда 
кристаллизантов. 

Кристаллизационное модифицирование 
Важнейшая форма кристаллизационного модифицирования-

наращивание островкового или сплошного слоя кристаллизанта на 
поверхность протофазы. Метод широко используется для протофаз с 
размером кристаллов от 1 нм до 10 см. 

Метод особенно используется в рамках молекулярно- лучевой 
эпитаксии и . поверхностной кристаллизации продуктов газофазных 
реакций. Распространено наращивание слоев кристаллизанта с заданной 
концентрацией легирующих добавок, Возможно также ·получение 

кристаллов с заданным содержанием вакансий в кристаллической решетке. 
Известно, что при достаточно большой скорости роста · доля вакантных 
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узлов в слое может достиrать 10·2-10·3. Этот приводит к тому, что после 
быстрого отложения такого слоя на поверхности совершенного кристалла 
происходит ero "накачка" вакансиями. Если наращивание чередовать с 
растворением, избегая укрупнения кристd.ЛЛа, то· накачка может быть 
доведена до высокого уровня. В случае ионного кристаллизанта 
наращивание кристалла приводит к появлению "ростового заряда" объема 
твердой фазы относительно Среды, изменению элеь."l'Рическоrо рельефа и 
ростовой поляризации поверхности. При этом величина и знак ростового 
заряда могут изменяться под влиянием ионоrенных примесей. Весьма 
эффективным может оказаться сочетание кристаллизащдшноrо 
модифицирования с другими видами физического и химического 
модифицирования 

Актуальные задачи 
Сейчас основная информация о кристаллизационном синтезе 

относится к мноrопараметрическим продуктам, у которых лишь одно 
свойство является независимым, так что синтез описывается решением 
одномерного уравнения (1) .Такое описание для большого числа продуктов 
является слишком грубым. Нужно переходить к многомерным моделям 
(описывать многомерную кристаллизацию). Это потребует уточнения 
информации о термодинамических свойствах кристаллизантов, особенно о 
растворимости нанокристаллов, о величинах Gi и Di ддя всех независимых 
свойств кристаллизанта, проведения вычислительных и натурных 
экспериментов по многомерной кристаллизации в аппаратах разной 
конструкции. 
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OP-Al 
ОБРАЗОВАНИЕ И УСТОЙЧИВОЕ РАЗВИТИЕ ОБЩЕСТВА 

А.Г.Стоппе 
Научный совет по катализу и его пром:ьПШiенному использованию, Москва 

В современном мире образование является одним из важнейших 
факторов устойчивоrо социально-экономического развиrия, обеспечивая 

. воспроизводство интеллектуального рессурса. 
Необходимо учитьmать, что · образование, наука и наукоемкие 

технологии являются в настоящее время одним из узловых момеm·ов в 
системе общественных отношений. Именно их развитие определяет переход 
общества от индустриального к постиндустриальному. 

Устойчивое развитие России, выбор стратегии цивюшзационного 
развития определяется в первую очередь духовной сферой, которая 
р.е.ализуется в материальном: мире наукоемкими технологиями, а в системе 
социальных отношений-их творцами, формируемыми системой образования. 

Советская и. вместе с ней российская системы о.бразования к середине 
80-х годов начали постепенно утрачивать лидирующие позиции в мире. · 
Несмотря на то, . что в СССР все еще сохранялся . высокий уровень 
преподавашm физико-математических и естественных дисциШIИн, спрос на 
качественное образование со стороны профессиональных элит начинает не 

. удовлетворяться. Результаты выступления российских школьников на 
международных предметных олимпиадах, особенно по хим�m, оставляют 
желать лучшего. 

Попьrrки разработки новых высокоэффективных технологий обучения 
и реформирования системы образования не принесли ожидаемых 
результатов, во многом в силу того, что экономически они не были серьезно 
подкреплены: образование осталось дешевым государственным институто.м. 

В 1992 году в результате политики жесткой бюджетной экономии 
кризис образовательной сферы переходит из латентной фазы в открьпую, 
нарастают . структурные диспропорции. Принятие Закона РФ "Об 
образовании" обусловило быстрое становление системы "альтернативного" 
образования. Однако ожидания, что образовательная система. стихийно 
адаптируется к новьп,1 ·социально-экономическим условиям, не оправдались; 
Тем более, что образовательные услуги предлагались в основном в сфере 
гуманитарного образоЩ\НИЯ. 

В настоящее время во . всех индустриально развитых странах полное 
среднее образование (как правило 11-12 лет обучения) является в своей 
основе бесплатным; во многих из них· расширятся доступность бecruraтнoro 
высшего образования; нарастает его массовость. 

В России же набирают силу следующие негативные процессы: 
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-происходит деградация .большей части государственной системы 
среднего профессионального и высшего образования; 

-доля негосударственных образовательных структур стабmrизироваласъ 
и даже начала сокращаться; 

-возможности развития инновационной составляющей образования на 
его собственной основе исчерпаны; без целевой поддержки государства 
юшовационные процессы-в системе образования начнут сворачиваться; 

-растет региональная дифференциация уровней образования и ero 
оторванность от требований современного развития наукоемких технологий. 

Для формирования · государственной образоватещ,ной политики 
необходимо четко осознавать реалии .происходящих процессов. В частности, 
надо честно признать, что единое образовательное пространство России уже 
не более, чем - иллюзия, что в ближайшее время начнется открытая 
дифференциация сроков и качества обучения на региональном уровне, что 
основная часть населения подошла к пределу своих возможностей по оплате 
образовательных услуг, что мы движемся .к технократической модели 
образования, которая может привести к росту социальной напряженности и 
потере высокого образовательного потенциала нации, 

Необходимо отметить, . что нормативные затрать� на образование 
составили в 1995 году лишь около 50% от уровня фактических затрат 1 989 г,, 
когда они рассматривались как крайне заниженные. При этом, если учесть, 
что в России сегодня практически полностью отсутствует полноценная и 
эффективная государственная система "образования взрослых", а массовая 
культура приходит через СМИ в ее худших западных образцах, то мы можем 
оказаться на пороге образовательного и культурного кризиса общества. 

Все это не может не сказаться l-Щ эффективности экономики, вызовет 
прогрессирующее технологическое отставание страны, снижение доли 
наукоемких технологий, что может привести к историческому поражению 
России, скатыванию ее на "обочину мировой цивилизации". 

Исключительно важным становится определение технологического 
облика реформируемой России, идеmификация ее национальных 
образовательных, научных и технологических традиций и 
предрасположенности. Потеря - Россией своих достижений в сфере 
образования - угроза не стратегического и даже не политического, а 
исторического масштаба. 

Цели и приоритеты образовательной политики должны быть. встроены 
в общий контекст социально-экономических реформ и систему 
национальных интересов России, а она сама рассматриваться как один из 
инструментов модернизации экономики· и общества, обеспечения 
усто�ости, ст�;,.билъности его развития. 
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Периодические режимы в реакторах с 

противотоком компонентов. 

Акрамов Т.А. 

Башкирский гасударствеппый упиверситет, г.Уфа 

Периодические режимы работы химических реакторов представляют большой ин
терес с практической точки зрения, позволяя при опредепенных условиях получать 
преимущества no сравнению со стациов;;,рньrми режимами. Поэтому является ак 
туа.'IЬной задача нахождення условий, при которых такие режимы существуют и:ш 
отсутствуют. 

:Математическая модель химических · реакторов идеального вытеснения с про
тивотоком компонентов представляет собой гиперболическую систему нелпнЕ>йных 
уравнени:й в частных нроизводв:ых совместно с краевы:м:и и начальными условиями. 
Известные ме.тоды Ляпунова., Андронова Хопфа., используемые для обыкновен
ных дифференциальных уравненшi, находят дальнейшее развитие и для уравнений с 
частными производными. Большую библиографию можно найти, например, в рабо
тах [lj-[5]. Результаты работ [6, 7] позволяют доказать зарождение периодического 
решения из стационарного для гиперболической з;;,дачи. 

В настоящей работе приводятся аналог теоремы Андронова-Хопфа о бифурка
ции периодического решения из стационарного, а также теорема о стабилизации ограr 
ниченных решений при наличии функционала Ляпунова. Исследуется устойчивость 
возникаюшлх стационарных решений. Рассматриваются примеры математичес!(ИХ 
моделей химических процессов, где указанные функционалы строятся явно. 

В полосе П = (О, 1 )  х (-оо, +оо) рассмотрим з;;,дачу 

u,(x, t) L(µ)u + F(x, µ, u) ,  {x, t) Е П 

Ви = !0и(О, t) + !1u(I, t) = О. 

(1 )  

(2) 

Здесь u(x,t) = (u1 (x,t) ,  ... , un(x,t))T-вeктop неизвестных функций, F(x, µ, u} п-
:мерный вектор гл;;,дких функций. Оператор L(µ )и имеет вид 

L(1i)u = -Ки,, + А0(х)и + µА1 (х)и + µ2 А2(х, µ )и ,  (3) 

где К диагональная матрица с постоянными элементами k, > О, , 1 ,  . . .  , р и 
k, > О, i = р +  1, . . .  , п, причем р(п - р) =f. О. 

Матрицы Л:J(х), А1(х) , А2(х, l-·вещс,стве1!Imые квадратные матрицы поряд1<а п ,  
эJiементы которых гладкие функции от  х ,  µ при О S х S 1 ,  lttl S µо, µо  > О . 

Диагональные матрицы [0 и l1имеют вид 

( ЕР-Р ор,

п-

р ) оп
1

-р,р оп-р,п-р / � 
( QP,P 

оп-р,р 
(4) 

Здес1, ЕР,Р, оr,n-•-соответФенно единичная и иупевая ;1,1атрицы размерности pxk.  
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Сформулируем основное предположение о бнфуркационности на спектр следую
щей задачи. 

Спектральная задача 

L(µ)v(x,µ) а= >..(µ)v(x, µ); Bv(x, µ) = О (5) 

обладает при iµI :s; µо свойствами: . 

Bl. Существуют ровно два комплексно-сопряженных собственных значения 7(µ) и 
'f(µ). такие, что 

1(0) i, "1(0) = -i, Re,'(O) = 10 ,f. О.  

В2. Существует такое ,50 > О, что все остальные собственные числа >.(µ) при 
lµ I :5 Ро, удовлетворяют неравенству Re>..(µ) :5 -бо < о. 

В сиду В1-В2 очевидно, что для задачи (5) существуют комплексно-с,опряженные 
функции v+(x) и v_(x) такие,что 

и 21r с-- периодические решения задачи (1-2) 

9+ = 9+(х, t) = i'v+(x); 

при µ О и F(x, µ, u) О. Введем операторы 

G*z = -Zt -

Ао(х)и 
Al(x)z, 

(6) 

( 7) 

( 8) 

определенные на функциях из С' (П). Пусть функции 11:;. (х) и v":. (x) являются 
решениями следующей задачи· 

L�v; (x) = Kv;,,(x) Al(x)v'j,(x) 

о. 

{9) 

(1 0) 
В силу Bl-B2 из [8] следует, что функции ·v±(x) из С1 [0, 1] определены 11 являются 
комш1ексно-сопряженнымп, а функции 9+ g:;_(x, t) = e"v:;.(x); g: = g":.(x, t) 
e-i'v":. (x) являются 21r-периодическrо,ш решениями задачи 

G•g± = О; в•g;, = о. 

На множествах С1 {[0, 1])  и СJ,,(П) 2r.-периодических функций пз 
скалярные произведеRШI 

{1 n 
[u, z] =

}0 
I: и;(x)z;(x) dx 

О i=-1 . . ' . 

1 l2" 11 n . . · I 12" < u,z  >= -2 I:и,(x, t)z,(x, t) dxdt "" -2 [u(x, t), z(x, t)] dt. 
1i ? О i=l 7r . О 

( 1 1 )  

введем 

( 12) 

( 13) 

Выбрав соответствующую Rормировку функций .v±(x) и v;(x) можно счRтать 
выпоJШенными следующие равеRства [8) : 

1 1 1  

Gu = и,.- Lou = и, +Kux 

= -Zt - ](za; 
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< 9+, 9� >=< 9-, 9: >= 1; < 9+, 9: >=< 9-, 9� >=.0. (l4) 

Введем банахово .подпространство Н],, пространства СJ,,.(П) 21r-периодических 
непрерывно диффере1щируемых в П вещественнозначных вектор-функций 

= { и(х, t) Е С1(П) : Ви = О, и(х, t + 2ir) и(х, t)} 

с нормой 
l lиlfщ. = max lщ(х, t) I  + max Jи;,,(х, t ) I + шах [щ,(х, t) I , 

где максимум берется no всем О $  х $ 1, О $  t $ 2ir, 1 $ i $ п. 
Сформулируем теперь теорему о бифурка,nии периодических решений из стаци

онарных для гиnер.болической задачи. Пусть линеаризац;ия в окрестности стацио
нарных решений. и,(х, µ) приводит нелинейную задачу к виду ( 1-2), где F(x, 1, , и) 
является квадратично малой в окрестности нуля, то есть 

F(x,µ ,O) О, F'(x ,µ, O) 
DF(x, µ, O) = 0 Du - ' 

I IF(x, µ, u) llщ. s Ко[lи1Пч., 

IIF(x,µ, u1 ) F (x,µ, u2) [iнJ. $ ho(r) Jlu1 и2 11щ. , (1 5) 

где \ho(r) I ➔ О при r ➔ О и lltil lщ. $. r, r $ ro равномерно по О ::, х :5 1, lµ I  $ ,,0• 

Здесь r0, µ0-достаточно :малые положительные числа. Отметим, что, сделав 
гладкую цсрезку" правых частей, :можно считать неравенства (15) выполпенными 
всюду, а не только в r0-<>крестности нуля. 

Т Е О Р Е М А 1. (Бифуркация периодических решений) 
Пусть правые части в (1 }-(2) функции класса С3 от своих аргументов в области 

О 5 х $ 1, 1µ 1 5 µо,· [lu' l lщ. $ ro, для которых выполнены (15) и Bl-B2. Тогда 
существуют <'о > О и функции µ(Е) , О  < w(E) из класса С1[-со, Ео) такие, что 
µ(О) = О, w(O) 1, при которых для любого lcl < е0 задача ( 1°2) имеет 2ir/w(E} 
першщическое по t решение и(х, t, µ(Е), ы(Е) )  из С1 (П).  

· Эта теорема дает достаточные условия для существования периодических реше
ний. Используя функционалы Ляпунова, исследуем теперь вопрос о стабилизации 
досТа'ГО'I!!О'ГЛадких ограниченных решений начально-краевых гиперболических за
дач; как это сделмо в параболическом случае [4, 10]. 

В полуnолосе П+ · (О, 1) х (t > О) рассматривается начально-краевая задача 

u,(x, t)  = -Ки,, + F(x,u) (x, t) Е П+, 

В(и иь) lо(и(О, t) - иь) + l1(u(l , t )  иь) О, 

и(х, О) u0( х ), 

( 16) 

( 17) 

( 18) 

где иь = (и�ь, ... , ипь)~постоянный вектор граничных значений решения и(х, t) = 
.(иi (x, t), .. :, un(x, t))т, операторы В, 10, 11, l( удовлетворяют ограничепиям иэ (2) и 
(3) . Здесь и далее [и, v] Li=I щv.- скалярное произведение в Rn . 

1: Е О Р Е М  А 2. (Стабилизация решений) 
Пусть функции Н(и) и F(x, и) трижды цепрерывно дифференцируемы по. своим 

аргументам и обладают свойствами: 

Нl . Н(и) = Е:'=1 Н,(и;)-строго выпуклая функция; 
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н2: ,p(u) = [';;;7.,,H(u) , F(x, u)] :::; О при О _::;  х 5 1, Vu Е R!' и 
· · ,p(u) = О � F(x, u) = О; 

НЗ. у>,,Н(щ) = О, то есть uь-wчка минимума Н(и). 

ОР-А2 

EcJIИ решение задачи (16) - (18) равномерно по t ограничено в норме llu(x, t)lle21o,iJ $ 
К, то оно стабилизируется, то есть 

,li.� llи(x, t) - иьllc110,1J = О. (19) 

Стабилизация всех nестационарных ограниченных решений и(х, t) к стационар
ному решению не означает, вообще говоря, устойчивости стационарных решений. 
Однако, используя принцип линеаризации из [6, 7] для анализа устойчивости стаци
ояарных решений гипербо11ических задач и существование строго выпуклой фуякции 

. Н(и) доказы1щется следующая 
Т Е О Р Е М  А 3. (Устойчивост1, стационарного решения) 
Пусть выполнены условия Н1 НЗ теоремы 2. Тогда стационарное рещедие uь 

задачи (16)-(18) устойчиво по Ляпунову в норме С0[О, 1] при выполнении условий со
гласоsания нулевого порядка и в норме С1[0, 1] при выполнении ус.iюsий согласования· 
нулевого и первого порядков. -

Из теоремы 3 и теоремы о повышении гладкости решений с возрастанием времени 
[6, 7] следует,что равномерно ограниченные в норме С2[0, 1) решения из теоремы 2 
существуют и попадают в область притяженйя стационарного решения uь. 

Рассмотрим примеры из приложений, в которых условия· теорем 2-3 выполнены. 
П Р  И М  Е Р  1 .  (Расщепленная система) 
Пусть -F(x, u) О. Тогда очевидно,что Н(и) E:':i(U. - и,ь)2 удовлетворяет 

всем условиям Hl - Н3. В .этом случае, рассматривая поведевие решений вдоль ха
рактеристик, легко установить, что время стабилизации к стационарному решению 
конечно. 

П Р  И М  Е Р  2. (Моде,'IЬ химического реактора с противотоком компонентов) 
Согласно закону действуюш.их масс [1 О]-[13] скорости стадий химических реакций 

между вещ�твами A1, .,.; An 

n n Е сщА; <(:::ф Е /J,;A;; 
j=l j:! 

выписываются следующим образом 

w;(u) � wt(и) w1(u), i = 1 ,  . . .  , m; 

.i l, ... ,m; 

Здесь kt, ·� 0-=неотрицательные константы, а;;, /3,г неотрицательные целые числа. 
Вектор правых частей F(u) определяется через W(u) как F(u) ГТW(и), где 
матрица Г = (/3,; а;;) ,  i = 1, . . .  , m;j = 1, . . .  , n.  

Определение. 
Точка. а ( а1, . . .  , аn)-па.зывается положительной точкой детального раввовесш1 

( п.т .д.р.), если а; > О и w,(a) О при всех i.= 1, . . •  , т;j = 1 ,  • . •  , n.  
Если существует хотя бы одна п.т.д.р., то для произвольных иь-п.т.д.р. в [10]-[12] 

построена функция: 
n 

Н(и) = Е щ(ln u; - ln u;ь 1 ), 
i=l 
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которая удовлетворяет всем условиям Н1 - Н3 в конусе положптельных векторов Щ. 

Гиперболические зад,�,чи вида (16)-(18) возникают при моделировании хm.mческих 
процессов с nротИ11отоком компонентов [13, 14). 
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REVERSIВILIТ\', НYSTERESIS AND SELF-ORGANIZAТION 
IN НEТEROGENEOUS CATALYSIS 

Gregory S. YaЫonskii 
Кiev Polytechnic Jnstitute, Кiev, UKRAINE 

REVERSIВILПY 

ОР-АЗ 

Reversibility is а fundam_ental notion of chemical kinetics. According to tl1e 
paradigm of tl1is science, the complex cl1emical reaction is а set of the reversiЫe 
eleшentary steps. Each step consists of two eleшe11tary reactions, forward and back. 

Isothermic kinetic hysteresis, phenomena of very different kinetic behaviour 
duriпg cyclic _clшnging of parameters (coпce11tratio11, temperature) ,  is well known i11 
heterogeпeous catalysis (Boreskov, Slin'ko in 50-70--ies. Details cari Ье found in ./l ,  2/). 
The simplest mechanism for tl1e interpretatio11 of the isothermic hysteresis in hetero
geneous catalysis is tl1e Laпgmuir-Нinshelwood mechanism (L.-H. mecl1anism). For 
the reaction of CO-oxidatioп on platinum group шetals tllis niechanism l1as the 
-form: 

1) 2Z + 02 ➔ 2ZO; 2) Z+ CO -н- ZCO ; 3) ZO + ZC0➔ 2Z + C02 ; 

wl1ere Z are the free active sites of the catalyst /1-3/. 
Regarding tl1e mecl1anism the steady-state kinetic model model of CO-oxi<4-

tion under assuшptioн of mass-actioн-law validity is s tl1e following: 
dxldt = 2k,p0, ( I- x-y)2 -k3xy 
dyl dt = k2pc0(1 - x -y)- k_,y -k,xy (l) 

where х, у, ( 1-х-у) are the surface coverages Ьу substances ZO, ZCO and Z 

(free active sites), respectively; . Ро., and Рсо are tl1e partial pressures of reageпts, 
assumed constant; k±, - are reaction rate coefficients. 

n1e typical kinetic dependencies witl1 l1ysteresis сан Ье found in /1,2/. 

111ere are four cl1aracteristic poiпts of t!1e l1ysteresis, for ехашрlе, for tl1e"clock-
wise" hysteresis: 

А - 'Ъefore the juшp up" (pre-igпition) 
В - after the jump up (post-igпitioн) 
С before tl1e juщp down (pre-extiпctiori} 

D after the juшp do\Vll (post-extiпctioн). 
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Ву the help of tl1e special algebraic technique, so called "kinetic polynomial" /3/, 
the analytical expressions for all the branches of kinetic hysteresis were obtained at 
the asymptotic case (kз is "sufficiently large). On the. basis of these expressions it is 
possiЫe to show critical simplifying. 

For example, the steady-state ·rate at the critical point of ignition is govemed 
only Ьу the parameter of desorption and does not depend 011 the composition of the 
gaseous шixture. The temperature dependence of the reaction rate at this point must 
Ье govemed Ьу the activation energy of desorption, wblcl1 is confшned Ьу 
experimental studies of CO-oxidation /4-5/. There is an analogous relation at the 
point of the pre-extinction, i.e. steady-state reaction rate is detennined Ьу only 
adsorption оп ftee surface. 

The esse11ce of critical simplillcation is the following: in а critical point the rate 
of cornplex reaction •is governed Ьу the reaction rate constant of one reaction, 
forward or back, (�r, шоrе rigorously, Ьу the value of the reaction rate at the unit· 
concentrations of intermediates). 11ris reaction rate is поt obligatory the sшallest. 

'THERМODYNAМICS OF ТНЕ НYSTERESIS" 
The sirnplest consequeпce of these _ results is the following: the ratio of reaction 

rates at critical points А апd С will Ье governed Ьу the pseudothennodynamic . 
relationsblp 

(5) 

where pg0 is the partial pressure of СО in point С; К2 is the equilibrium 
constant of СО adsorption step. Now it has become trivial that the kinetic Ьehaviour 
in the open chemical system "far from equilibrium" сап Ье very complicated because 
of non-linearity of detailed mechanism. But it's interesting that despite of that non
lineatity the kinetic characteristics at the critical points of the . hysteresis · can Ье 
corttrolled Ьу the thermodynarnic ( or pseudo-therrnodynamic) characteristics of the 
"bldden" reversibility, i.e. reversiЫe step of adsorption wblch is а part of complex 
<;atalytic шeclianism. 

RELAXATION SELF-OSCILLATIONS AND НYSTERESIS 
Many kiпetic se!f-oscillations found in heterogeneous catalysis are relaxation 

oscillations. TJ1e Langшuir - Hinsl1elwood mecl1anism with 'Ъuffer" · step is cl1arac-
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terized Ьу relaxation self�oscillations. 111е "sway" of tbls oscillations is also governed 
Ьу the same pseudotl1ennodynamic "adsorptio11 = desorptio11" paraшeter. As for 
period of . the self-oscillation it is detertnined, mainly, Ьу tl1e parameters of the 
'Ъuffer" step. 

REPRODUCIВILIТY OF ТНЕ НYSTERESIS 
Detailed aцalysis of reproducibility of tl1e kinetic l1ysteresis on different catalytic 

oxide systems was prov.ided (YaЫ011skii, Bolelyi, Voпsyatsk:y, !995). The differeнce 
betwee11 braнcl1es of killetic depe11de11ce as for its reproducibility was fouпd. 111е 
reason of tlris phenoшeпon is tJ1e differeпce between structures wlricJ1 are self
organiziпg он t!1e surface at differeнt co11ditio11s of catalytic systeш. 111е details of 
tl1ese structure transfom1atio11s are very dependent оп iпterplay between сошрlех 
reactions a11d stuface pl1ase transitiollS goven1ed Ьу geoшetric rearrangerneпts, lateral 
mteractioпs between a&;pe,�ies a11d "sutface layer - skeletoп of crystal" iпteractioн /6-8/. 
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ОР-А4 
ИССJIFДОВАИИЕ НЕFДИНСI'ВЕННОСfИ РЕЖИМОВ 

В ДВУХРЕАКТОРНОЙ СХЕМЕ 
ДЛЯ ПРОЦЕССОВ ПАРЦИАЛЬНОГО ОКИСЛЕНИЯ ПРИ 

НЕСГАЩЮНАРНОМ сосrоянии КАТАЛИЗАТОРА 

Иванов ЕА, Иванов А.А, *Фадеев С.И. 
Иж:тuт:ут 1Ш11Ш11иза им. r. К. БopeCICOtlil СО РАН, Hoeocuбupt:1', 90 •иш:титут матиштики им. С. Л. Собо.Аева СО РАН, HoeocuбUJJC1', 90 
В реакциях парциального окисления особую ·щсrуалъность имеет по

вышение селективности по целевому nродухту. Одним из пугей повЪШiения 
селективности является проведение процесса при нестационарном состоя
нии :катализатора. С точки зрения повышения эффективности процессов 
пугем регулирования нестационарного состояния катализатора интерес 
представляют :ки;нетические модели с медленными сторонними стадиями. В 
этом случае сама катаmпическая реакция протекает квазистационарно, а 
нестационарное состояние катализатора управляется медленными стадиями. 

Рассматривается следующая· кинетическая модель в предположении, 
что реакции парциального и глубокого окисления идуг на разных активных 
центрах, Z и S соответственно. 

1. R +  02 + Z⇒ P1 + Z,  
2. R +  02 + S ⇒ Р2+ S, 
3. Z⇒ S, 
4. S⇒ Z 

Стадии -3 и 4 являются медленными и отражают _изм_енение доли центров 
Z и S, характеризующих состояние катализатора. В последнщ стадиях могуr 
участвовать компоненты, присуrствующие . в реакционной смеси, в том · 
числе астехиометрические (яды, газовые промоторы). 

Данная модель является минималъноii и в ТQ же . время общей для ре
акций парциального окисления углеводородов. 

Через в обозначим ДОЛЮ активных центров типа z от общего их числ� 
на единице поверхности катаnизат,ора. Скорости стадий имеют следующий 
вид: r1 = kiYяB, r2 = k2Yяfl-B), rз ;,,,· kзВ, r4 = k,il-8), tде YR - мольная доля 
реагента R в смеси. Зависим� кинетических констант от температуры. 
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ОР-А4 имеет обычный аррсни:усовсIСНЙ вид k; = koi ехр {-Е; /RgТ}. Считаем, чrо ки
слоIЮд находиrся в избытке по отношению к исходному реаrенту R, поэrому 
коJЩеmрация кислорода не · входит явно в выражения для скоростей 
стадий. 

Ниже приведен вариант набора кинетических параметров, обеспечи
вающий независимость селективности or температуры: при стационарном 
состоянии катализатора. В эrом случае анализируемые ниже эффсКТhl пред
ставляются более наrлядными. 

Табяица 1. Значения кинетических параметров. 
1 
2 
3 
4 

30 15 20 
5 

Одним из способов повышения селективности в сравнении со сrа
ционарны:м значением может служить подача в реактор �ра с по
вышенной долей цеmров типа Z. Для данной реакции очевидно, чrо ката
лизатор перед подачей в реакционную зону нужно вы:дер� при более 
низкой, чем в реакционной зоне, температуре для того, чтобы: доля аmm
ны:х цеmров парциального окисления типа Z в нем была больше. Можно 
организовать циркуляцию катализатора ме:хщу двумя реаrrорами, в одном 
из которых значение О выше. При досrаточно· большой кратности цирку
ляции катализатора величину О в реакционной зоне можно значительно 
повысить. 

Т1 Т1 

Схема ] 
Можно предложить схемы с последоватсльны:м и парщшсльным nро

хо:хщением; реакционной смеси через два реапора · с обменом nтализатора 
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ОР-А4 
между ними. В реакторе с температурой Т1 проводиi:ся основной процесс, а 
в реакторе с более низкой ·-rемпературой Т2 проводится подготовка катализа
тора. За . счет циркуляции . катализатора . между · реакторами доля центров 
селективного окисления в первом реакторе . будет выше . стационарной 
( соотвеюrвующей температуре Т1 ), 'селеJсrИ11ность процесса-в этом реакторе 
увеличиваеn:я. Снижение селективности во втором реакторе за • счет 

· уменьшения в нем доли fJ не оказывает существенного влияния на. вьtходн:ые 
характеристики процесса вследствие: малой скорости превращения при 
низкой температуре. Во второй схеме подготовка катализатора может осуще
ствляться с помощью подачи дРуrой газовой смеси. В каждом реакторе 
нужная температура поддерживается с помощью · внутренних охлаждающих 
устройств. В первом реакторе температура хладагента Тс1, а во втором Tc:z. 

Для анализа режимов работы приведенных вьпnе реакторных схем ис- · 
пользовалась гетерофазная модель реактора· идеального смешения. 

Применение метода гомотопии с параметризацией, разработанной 
С.И. Фадеевым [I] ,  позволило проанализировать зависимость режимов от 

. различных технолоrических параметров. При этом были обнаружены об
ласти существования множественности режимов. Расчет границ множест
венности П()зволяет определить запас устойчивости . рабОТЪI обеих · реактор� 
ных схем, а также определи:n, способ запуска и вывода на рабочий режим. 

На рисунках приведены результаты расчетов стационарных режимов 
для первой и второй схемы. При этом в качестве варьируемоГ9 параметра 
использовалась тeмnepa'fYI)a _хладагента . Тс1 в .  первом реакторе. Во втором 
реакторе температура хладм-ента оставалась постоянной (Тс2 = 500 К). Кон
центрация ИСХОдНОfО pearema На входе В первый реактор полагалась сле
�ЩеЙ YR = 0.03. Количество :катализатора. загружаемого в реакторы раз-,. 
ное, так что для первого реактора ч = lc, а iJ.пя второго t2 = 4с. На рисун
ках для первого реактора представлены: диаграммы стационарньIХ значеJШЙ 
доли е, хонверсии х, селективности S, выхода YPI и температур� Т в зави- · 
симости от температуры хладагента · Тс1 в_ первом реакторе. . . . На рис. 1 при отсутствии циркуляции катали:щтора между реакторами 
видно, что в области температур 384. < Тс1 < 465 имеется три щационарНЬIХ 
решения, .средНее из которых неустойчиво, а остальные устойчивы. Селек-

120 



ОР-А4 
тивность остается постоянной, S1 = 0.661, а выход: Уп полезного продукта 
Р 1 растет. с увеличением темпq�атуры и степени превращения х1 , но не 
nревыша!:1' значения Уп = 0;667. 

1.0 0 1 

0.8 

ii:: 
. ::... 0.6 

400 

800 

700 

Uc = O 500 

500 .  600 

Темперrrура . Те 1 , К 

.Рис. 1. Диаграммы стационарных значений в nер.13ом .реакторе доли 0, кон
версии х, селективности S, выхода Уп и температуры Т в зависимосrи от 
температуры хладагента при отсуrствии циркуляции катализатора (Uc=O). 

Аналогичные зависимо.сти QТ Тс1 приведены на рис . . 2 nри наличии 
. циркуляции катализатора между реактора,ми, Uс=ЗОчас-1 (кратностъ цирку
ляции Uc=w/(Ys1+Ysv, где w - объемная скоростъ циркуляцю,: катализатора, 
Ys1+Ys2 - суммарный объем катализатора). При Тс1 = 558 К (Т1 = 602) дос
тигается максимальное значение селективности S1 = 0.818, которое значи
тельно превышает значение селективности при отсуrствии циркуляции ката
лизатора между реакторами. Максимальное значение выхода целевого npo
дy1cra· Уп = 0.801 достигается при Тс1 = 656 К (Т1 = 641 К). 

д,'IЯ схемы l с последовательным потоком реакционной смеси через 
рещсrоры на выходе из второго реакrора при кратности циркулнции катали
затора Uc = 30 час·1 ·максимальная селективность S2 = 0.804 наблюдается 
при Тс1 = 607 К (Т1 = 626, Т2 = 519 К), а максимум выхода при Тс1 = 635К 
(Т1 = 636, Т2

= 5210 К). 
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ОР-А4 

При крmности циркуляции болъще чем Uc = 12 чос1 режим единст

венный и усrойчивый: для обеих схем при любой темпераз:уре хшщаrенrа Tcz. 
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Рис. 2. Диаграммы стационарных значений в зависимости от Те 1 при крат
ности циркуляции катализатора Uс=ЗО чос-1• 

В результате исследований показано, :что использование двухреакторной 

системы с обменом катализатора между реакторами дает существенное уве

личение селективности и выхода продукта. С увеличениvм кратности цирку

ляции каталиЭЮ"Ора либо времени контакта во втором реаКТQре растет се

лективность и выход продукта, а область неединственности режимов, обу

словленная теnловыдел1rнием и теплоотводом, уменьшается и исчезает. 

Кратность циркуляции катализатора влияет на температурный· режим в ре

акторах, который зависит также от параметров теплообменных устройств. 

ЛИТЕРАТУРА 

1. С.И. Фадеев, Вычислительные методы линейной алгебры. Новосибирск: 
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OP�AS 
МОДЕЛИРОВАНИЕ КИНЕТИКИ ФОРМИРОВАНИЯ 

ПОРИСТОЙ СТРУКТУРЫ УГЛЕРОДНЫХ АДСОРБЕНТОВ 
. В ПРОЦЕССЕ ПАРОГАЗОВОЙ АКТИВАЦИИ 

А.А.Бщреев, АВ.Ледовских, Ю.АТарасенко 

Институг Сорбции и Проблем Эндоэкологии НАН Украины 
Украина, Киев- 142, пр. Палладина 32/34. 

Поиск. оптимальных условий для направленного синтеза углеродных адсорбентов с заданными характеристиками пористой структуры и возможность управления этим процессом представляет сложную физикохимическую задачу. Поэтому применение математических методов · моделирования кинетики формирования пористой структуры углей на стадии парогазовой акrивации представляет несомненный интерес для получения новых углеродных адсорбентов. 
Сущность парогазовой активации углеродных материалов заключается в обработке исходных пористых карбонизованных материалов окисляющими · агентами (Н20, С02, 02), которые при высоких· температурах вступают в химическую реакцию с углеродным . материалом поверхности пор. Взаимодействие окисляющего агента с углеродным материалом можно представить следуюЩИы брутто-уравнением: 
Сn(тв.) + А(rаз) ➔ Сn-1(тв.) + В(rаз) (1 )  

Образующиеся летучие продукты удаляются из зоны реакции. При активации происходит изменение во времени параметров пористой структуры материала: увеличиваются имеющиеся поры, образуются новые поры, происходит слияние нескольких пор в одну, изменяются их поверхность и удельный объем. 
При моделировании пористой структуры углей предполагали, что они состоят из твердого каркаса, в котором имеется система хаотически расположенных пор сферической формы {модель ХРС-полостей) [ 1 -ЗJ .  
Наиболее детальной харак:rеристикой, дающей представление о пористом теле, является функция распределения пор по размерам f(r,t). При этом нормируем f(r,t) так, что величина f(r,t)dr есть число пор в единице объема· в момент времени t, имеющих размер от r до r + dr. В практике исследования пористых материалов чаще всего представляет интерес не сама функция распределения пор по размерам f(r,t), а ее математические МQменты: 

"' 
Mn = f r1' f(r;t)dr (2) 

о 
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ОР-А5 
Предположим, Ч'J"О число пор (N) в единице объема достаточно мало и 

поры не перекрыващся, тогда. можно ввести следующие · эффе:ктивные . 
характеристики пористого материала: . 

- число пор в единице обьема: 

N(t) = . .  Мо, . 
. - . _  . . . 

- интегральная длина радиусов пор: ·. 

- интегральная nоверхн9СТЬ nop: 

S (t) = 41t М2, 
. . . . . 

- объем пор в единице объема пористого материала (пористость): 

Е (t) = 4/Зх М3. 

(3) 

(4) 

(S) . . 

(6) 

Будем рассматривать случай, • когда размер пор изменяется ];IСЛедствие 
происходящих на поверхности ее стенок химических реакций типа (1 ) т. н. 
случай "коррозионного" роста . [2,4], а количество пор увеличивается 
вследствие появления новых. пор. · Уменьшение количества пор при их 
взаимном слиянии в данной модели не • учитывается. · В ряде работ. [2-4) 
показано, что. в таком случае эволюция фуцкции распределения пор по 
размерам подчиняется уравнению непрерывности в пространстве размеров 
пор (уравнение баланса популяций пор): 

af(r,t)/дt + д/дг{f(r,t)дг/оt} = J(t)б(r..-rc) (7) 

с начальным 

f(r,O) = fo(r) (8) 

и граничным условиями, 

f(r,t) дг/дt I r=re = J(t), (9) 

где J(t) - скорость возникновения новых пор в единице объема пористого 
материала; o(r-rc ) :- дельта-функция дИРака; rc - критический размер 
"зародыша" поры (минимальный размер поры). · 

· В большинстве случаев аналитическое ·решение уравнен}f.Я баланса 
популяций nop (7) }Jевозможно. Для того, чтобы · этого · избежать удобно 
реша� уравнение (7) относительно моментов (2). фущщии распределеюril · 
пор по размерам. Умножив левУJР ц правую части уравнения (7) . на · r" (n � О) 
и проинтегрировав от О. до оо, учитывая, что f(O,t) ..; О, f(oo,t) = О, пол.утпш 

· сис:rему объiкновенных дифференциалънъ�х уравнений с соответств�:>щиМJ{ · 
начальными условиями: 

· · 
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dМo/dt - J(t) = О 
dM1/dt - WМо - r0 I(t) = О 
dM2fdt - 2WМ1 - r/ I(t) = О 
dM3/dt ЗWМ2 - r/ I(t) = О 

Мо(О) = No, 
М1(О) LE(O), 
М2(О) = SE(0)/4it, 
М,(0) = VЕ(О)/(4/З)п, 

где. W = dr/dt - скорость роста одной поры. 

OP-AS 

(lO) 

Решение системы уравнений ( 10) дает искомые зависимости изменения числа пор, общей ШIИНЫ радиусов пор, поверхности пор и пористости от времени для случая, когда поры не пересекаются и известны функции, определяющие скорости роста (W) и возникновения новых пор (J(t)). 
Будем рассматривать случай, когда диффузионное, сопрОТИШiение проникновению окисляющих агентов в поры мало и реакция (1)  на поверхности пор угля протекает в кинетическом режиме. В этом случае для скорости роста пор можно записать уравнение: 

( 1 1 )  
где k.,, Ел, m - соответственно эффективная константа скорости роста, энергия активации и порядок гетерогенной реакции ( 1 ); СА - концентрация окисляющих агентов в реакционном пространстве. 
В случае большого количества пор в единице объема при их росте происходит взаимное перекрывание пор, что приводит к уменьшению фактических удельных характеристик объема (Е), поверхности (S) и длины (L) пор. В рамках модели ХРС - полостей это приводит к следующим зависимостям межцу эффективными и фактическими параметрами [3): 
& = 1 - exp(-VE) ,  
S SE(l - е ), 
L = LE(l  - в ) . ( 1 2) 

Если размер гранулы углеродного материала уменьшается в процессе активации незначительно, то выражения для степени превращения (Х) и кажущейся плотности ( d) образца с малым содержанием минеральных примесей можно записать: 
Х = (е-&0)/(1- &о), 
d do( l- e)/(1- eo) , 

где &0 и d0 - начальные пористость и плотность. 
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ОР-А5 
Комбинируя систему уравнений (10) с уравнениями (1 1-14) и зная 

функциональную завnсимость скорости возникновения новых пор 
(нуклеации), можно получить зависимости длины радиусов пор, площади 
поверхности пор, плоmости адсорбента, степени превращения и пористости 
от времени. Для с.лучая отсу.ствия процесса образования новых пор (J(t) О) 
возможно получение достаточно простых аналитических зависимостей [5], в 
общем же случае, необходимо решар, систему уравнений (10) численнь:n.m 
методами. 

Разработано специальное программное обеспечение для IВМ
совместимых компьютеров, которое дает возможность не 
программирующему пользователю проводить моделирование процесса 
активации. С помощью этой программы проведена идентификация 
парамеrров модели и выполнено моделирование кинетики активации 
синтетических углей парами воды для различных условий процесса. 

В результате установлено, что: 
- поверхность микропор углей с начальной пористостью (или обгаром) 

ниже некоторой критической величины, по мере обrара сначала 
увеличивается, проходит через максимум и затем уменьшается; 

- размер микропор при активации линейно возрастает в случае отсутствия 
нуклеации и проходит через минимум при ее наличии; 

- зависимость степени превращения (обrара) от времени имеет "S"-образную 
форму для углей с малой исходной пористостью и не имеет переrnбов для 
углей с пористостью выше критической. 

Практически важным результатом исследования·является возможность 
предсказания особенностей кинетики формирования пористой структуры и 
управления процессом активации углеродных материалов в реакторе 
идеального смешения. 

Таким образом, предлагаемый подход к описанию кинетики 
формирования пористой структуры АУ позволяет решать практически 
важные задачи направленного , синтеза . новых АУ с оптимальными 
параметрами пористой структуры. 
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ЭФФЕКТИВНЫЕ МЕТОДЫ PED.lli'НИЯ ПРЯМЫХ И ОБРАТНЫХ ЗАДАЧ 
ХИМИЧЕСКОЙ КИНЕТИКИ 

В.Н. Бибин 
Ииститут Катализа им. Г.К. Борескова, Новосибирск, Россия 

В работе обсуждены эффективные методы решения прямых и обратных 
задач химической кинетики rетероrенноrо катализа /1-8/. Предложен пакет 
nроrрамм на языке "Фортран-77", реализованный на персональной ЭВМ типа 
IБМ РС. Пакет проrрамм применяли при исследовании кинетики реакций 
окисления метанола, пропилена и акролеина. Демонстрация возможностей 
nроrрамм дана на примере исследования кинетики окисления аммиака /8/. 

Одним из этапов математического моделирования каталитических процессов 
является решение прямых и обратных задач химической кинетики. Прямые 
задачи - вычисление концентраций реакционных веществ' при известных 
кинетичесkих уравнениях и :константах для заданных условий ведения процесса. 
Обратные задачи - определение в�ша кинетических уравнений и констант по 
результатам опытов при варьировании условий экспер1;мента. 

Введем некоторые определения. 
Химические реакции описываются системой уравнений 

L· . a(i, j) • A(j) = О .  i= l,  . . . ,N, j=l,. .. ,M. 
1,J 

Скорости реакций зависят от функции кинетических констант и функции · 
концентрациii: 

R(К,с) = К[ T ]-f'[ C J; 

Скорост1> расходования веществ определим уравнением 

W(C) =:,E . .  a(i, j) • R(К, С). 
l,J 

В лабораторных усповиях обычно реализуют изотермический процесс в 
реакторе идеальноrо смешения, модель которого имеет вид 

Vp• дСtдt = Vo.co . v.c + vk. L· . a(i,j) - R(К,C). 
l,J 

Иноrда проводят процесс в реакторе �щеального вытеснения, для котороrо", 
справедливо следующее описание 

&• дС1 дt = - U • дС/дl + L . . a(i, j) · R(K, С) •(l-e). 
1,J 

Если концентрации реакционных веществ не меняются во времени, то 
процесс называют стационарным, если меняются, то нестационарным. 
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Разработанные нами алгоритмы позволяют считать как стационарные, так и 
нестационарные процессы. 

Здесь приняты традиционные обозначения 
A(j) - названия реакционных веществ (обычно химические формулы), 
a(ij)- стехиометрическая матрица_ химических реакций, 
ij - индексы реакции и вещества, N, М � число реакций и веществ, 
t - время, сек, 1 - координата по длине реактора, м, векторы, 
со,с - начальные-и текущие концентрации веществ, моль/м3, 
К_- константы скоростей реакций, 6 - порозность слоя, 
R(К,С) - вектор скоростей реакций, моль/( м3 (кат.)сек ), 
W(C) - скорости расходования или образования веществ (вектор), 
vo, V - объемная скорость подачи газа начальная и текущая, м3/сек, 
VP и Vk � свободный объем ре�ктора и объем катализатора, м3, 
U - скорость подачи реакционной смеси, м/сек, 
F(X) - общее обоз.начение кинетической математической модели, 
Х - вектор концентраций ( безразмерных ), 
п, п+ 1 - номер итерации или номер шага алгоритма. 

Прямая кинетическая задача 
Стационарный процесс в реакторе идеального смешения описывается 

системой нелинейных уравнений относительно вектора концентраций 
уо.со -v.c + vk L· . a(i, j) - R(K,C) = о. 

1,J 

Для решения этой системы эффективным является двухшаrовый метод /4/. 
Решаем систему уравнений. 

F(X) = О. ХО= Х(О). 
О. F'(XO) = дF(ХО)/дх = [F(ХО+ЛХ)-F(ХО)]/ЛХ 

Шar t . xn+l= XD - UJ ,  U I  = [ F'(XD)] •l ·F(XD) 
Шаг 2. xn+2= xn+I_ U2, U2 = [ F'(XD)] .) -F(XD-UJ). 
F'(XD+2) = [ F(XD) - F(XD+2) ]/( Ul+U2 ) 

Если 1 1  F'(Xn+2) 1  l >ЕРS или 1 1  (Ul+U2) 1 1  > ЕРS, то идти на шаr 1 .  
Если (Ul +U2)ae0, то конец вычислений. 
Первый шаг - обычный метод Ньютона первого порядка, а второй -

модифицированный метод Ньютона второго порядка. Производные вычисляют 
один раз на два шага и новые значения производных оценивают численно по 
результатам вычислений. 
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Стационарный процесс в реакторе 1щеальноrо ·вытеснения можно описать 
системой нелиF1ейных диффереF!циальных уравfJеF!ий 

U-дС/дl = L· . a(i, j) , R(К,C) ,(1-e), !,J сО:::: С(О). 

Для эффективноrо решения таких систем разработаны /5/ вложенные явные 
методы типа Рунге-Кутта с расширенной областыо устойчивости и полуя:rтые 
методы типа Розенброка. Нами /3/ предложен оптимальный алrоритм выбора 
шаrа интегрирования. Алгоритм решения и выбор шаrа покажем для метода 
типа Розенброка. 

Решаем систему 

дХ/д\ = F[X], хо= Х(О). 

Решение на шаrе n 

xn+l:::: xn+ P l-KI + Р2,К2. 

Вычисления на шаге n : .  

А(ХП) = дF[Х11]/дХ, 
D = Е-а,нп.л(Хn), 

D-Kl = Н'1·F(ХП], 
D-K2 = НП·F[ХП + b•KJ], 

Qn = С,МАХ [(К! - К2)/( ХП+ ТОР)], 
q(2.Sn) ( EPS/QП). 

Оптимизация шаrа. 
Начальный шаг в ычисляем на основе оцеF!кИ максимальF!ого собственного числа 
матрицы Якоби 

Hl= 0.0 1/SLED[ A(Xl)J. 

Последующие шаrи проводим по аF1ал11зу точности решения системы на данном 
шаге и нескольких предыдущих. Если при выполнении данного или предыдущего 
шага проводили деление величины ш·ага,то величина нового шага не меняется. 

Если QП> EPS, то Sn < О, 
нn= Н .q(Sn•0.850-5) 

Если QП< EPS, то Sn > О, 
xn+I: xn + P l•KI + Р2·К2, 
нn+ 1 = нn.q(Sn,0.900,5) 

т.е. шаг не принят, уменьшаем шаr 

и повторяем вычисления. 

т:е. шаг принят, вычисляем 

и переходим к новому шагу. 

Предложенный метод имеет второй порядок точности. При заданной 
точности равной J0·3-JQ•4 успешно решает жесткие задачи. 
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Здесь: f=✓2 , a= l - 1/f, b=f, Pl =0.5+0.5/f, P2=0.5-0.5/f, С=1 5  - параметры метода, 
F[.}- правые части системы уравнений, А(Х ) - матрица Якоби, Е, D - единичная и 
специальная матрицы, Н - шаг .интегрирования, q - параметры шага, Sn - величина 
изменения шага, Q - точность вычислений, EPS - заданная точность вычислений, 
ТОР - малая величина - оценка минимального значения величины Х, (если 
Х < ТОР1 то точность абсолютная, если Х > ТОР, то точность относительная), 
SLED[A(X1)J - след матрицы Якоби в точке Xi вычислений, К! ,  К2 - промежу
точные величины, 

Обратная кинетическая задача 
При создании новых или модифицированных катализаторов кинетические 

уравнения и константы необходимо найти или уточнить по экспериментальным 
данным, полученным в лабораторных установках. То · есть решить обратную 
кинетическую задачу. Решение задачи проводим на основе нелинейного метода 
наименьших .tсвадратов. Критерий  согласия между опытными и расчетными 
величинами определим как 

Здесь: F(m,K) - минимизируемый функционал, m - число констант, К -вектор 
кинетических констант, �. Wj(C,K) опытные и расчетные значения скоростей 
изменения веществ, С - концентрации реакционных веществ, j - индекс опыта, 
N - число опытов. 

Задача минимизации функционала является достаточно трудной матема
тической задачей. Сформулируем ее как задачу определения вектора констант 
из условия: 

дF(m,K)/ дКi О, i=I ,  ... , m. 

]Jри этом возникает система нелинейных алгебраическю:: уравнений, прямое 
решение которых требует больших затрат машинного времени.. Более 
эффективный метод пред.тrожен в работе /6/ и реализов·ан в нашей работе. 

Поиск минимума функционала F(m,K) будем вести на траектории 
градиентной системы .нелинейных дифференциальных уравнений: 

dK /dt = • дF(m,К)/дКj, i = l, ... , m, 

поскольку на этой траектории 

аF(ш, К) = L· .  дF(m,K) акi = L · (дF(m, K)
)

2 

< о, 
at 1,1 ак j дt i акi 
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то движение по ней приводит к уменьшению F(rn,K) до достижения точки 
минимума в которой дF(m,К)/дК =О при всех i. 

Проведем линеаризацию правой части: 

dU/dt = - A·U - В, 

где U = К-Ко; В = дF(m,Ко)lдК; s v= I ,  . . .  , n. 

Полученную линейную систему уравнений будем решать методом матричной 
экспоненты, что позволяет одновременно в процессе счета выявить число плохо 
опредеШJемых констант по величине следа матрицы Гессе. Подробное описание 
решения и поиска минимума приведено в работе /6/. 

В точке минимума функционала вычисляем среднюю ошибку описания, 
доверительные интервалы для констант /3/ и проводим анализ решения методом 
шкалированных главных компонент /7/, что позволяет найти хорошо 
определенные, закоррелированные и незначимые константы. 

Пакет программ 
Эффективные методы решения задач химической кинетики реализованы 

.в пакете программ для персональной ЭВМ типа IBM ·ре/АТ на языке 
"Фортран-77". Применение пакета программ пvзволяет быстро провести 
расчеты для нескольких вариантов кинетических моделей и выбрать из 
предложнных модель, дающую лучшее описание опытных данных по критерию 
согласия, имеющую минимальное число констант, с наименьшими 
доверительными интервалами и минимальной средней ошибкой описания. 

Пример применения разработанных методов приведен в работе /8/. 
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ОР-А7 

The characterisation of catalysts before and after their use in industrial processes has been 
the object of serious investigations. But up to now, characterisation in situ has remained 
а proЫem. Nowadays it became possiЫe to watch e!�mentary processes immediately under 
laЬoratory conditions - especially using surface science methods. In the technical cata1ysis 
catalyst temperature and product distribution are the only parameters accessiЫe to direct 
measurement. 
There are only а few exceptions from this gap of information on the state of the cataJyst 

. during reaction. One of them is the hydi-ogenation on suspended metallic catalysts in 
electrolytes. 
With hydrogenation proceeding on metallic or meta1 containing catalysts, the metal 
component of the catalyst is involved in the charge transfer processes between rnolecular 
hydrogen and the substrate. It attains а definite electrochemical potential, which in electro
lytes can Ье measured against а reference electrode. In the case of suspended cata!ysts, а 
captor electrode must get into contact per time unit with а number of particles high enough 
to impose the catalyst potential to the electrode. 
The classical interpretation of the catalyst po!ential was given Ьу SOKOLSКIJ [1 ], ВЕСК 
and GERISCНER[2J. They considered the predominant redox process to Ье the charge 
transfer between the active one-atomic surface hydrogen and protons via the catalytic active 
meta1. 

"н �.н
+

+ е 
This way, the catalyst's potential is to Ье interpreted as а hydrogen potential. Under 
equilibrium conditions it would not differ from а reversiЫe hydrogen reference electrode. 
In the presence of substrate, however, surface hydrogen is spent to reduce it, the steady 
state hydrogen surface concentration [Н],, becomes lower than the corresponding equi• 
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librium value [Н]сq and the catalyst's potential is shifted to rnore positive values. Ву help 

of NERNSТ'S equation оп can calculate the relative surface concentration of active 

hydrogen frorn the catalyst's potential. 

. RТ [Щst RТ де = € - € = - - ln -.- =  - - Jn [Щ l . st eq F [Щ F "' 
The catalyst potential value allows to draw conclusions aЬout the hydrogen reserves of the 

catalyst. Low potential values of а few mV mean that the active hydrogen supply is nearly 

unlirnited. Нigh values of aЬout 50-100 mV indicate that the hydrogen source for the 

hydrogenation process works at the maximum power or, in other words, there is а hydrogen 

shortage on the catalyst's surface. 

We speak aЬout potential controlled hydrogenation [3], if the substrate supply is controlled 

Ьу the potential value and the reaction proceeds at а given potential. Controlling the 

potential, one controls the surface concentration of active hydrogen, artd, this way, it is 

possiЫe to regulate not only activity but also selectivities and the deactivation rate. 

But first there are some questions about the reaction mechanism to Ье answered before one 

can trust any conclusions from the potential measurement a.qd shall use potential values for 

technical process controlling. It must Ье sure, that the catalyst potential is really а hydrogen 

potential. This means, that the hydrogen path of the hydrogenation must include the rate 

controlJing step( s) of the reaction. 

For the hydrogenation of mononitrobenzene the hydrogen reaction pathway can Ье dep1cted 

in several steps: 

Gaseous hydrogen dissolves in the liquid phase. 

Dissolved hydrogen is adsorbed at the catalyst's surface 

Adsorbed molecular hydrogen dissociates into one-atomic surface species. 

One-atomic hydrogen transfers its electron to the metal and becomes а proton. 

Protons generated at the surface change their place with protons of the solvent. 

According to НEYROVSKY, the last two steps are extremely fast reactions. Dissociation 

of molecular hydrogen, however, is expected to Ье а slow process. 

The best way. to measure the rate of the separate steps on the hydrogen path under equi

Iibrium and steady state conditions is to trace the gas phase hydrogen Ьу deuterium and to 

watch the time dependence of the hydrogen isotopic molecules' concentrations. 

134 



ОР-А.1 

The best way to measшe the rate of the separate steps on the hydrogen path under equi• 
librium and steady state conditions is 10 trace the gas phase hydrogen Ьу· deuterium aitd to 
watch the time dependence of the hydrogen isotopic molecules' concentrations. 
Thus, we preserve the chemical state of the investigated system and can, nevertlie1ess, 
study the system relaxation after а given artificial distшbance. These relaxation proce.sses 

. . . are hydrogen exchange reactions between the hydrogen containing components "of ош: 
system. They become visiЬle Ьу two isotopic exchange reactions. 
One of them is the beteroexcliange between gas phase and the other parts of the system. · 
This exchange reaction results from hydrogen dissolving, adsorption processes, charge 
transfer (between hydrogen and catalyst) and proton exchange between solvents · and the 
catalyst's surface. Тhе other one is the bomo(molecular) exchange ofisotop�s between the 

dihydrogen molecules of. the gas phase. Тhе homoexchange takes place because of 
hydrogen dissociation on the catalyst's surface. 
For diatomic molecules МUZ"YКANГOV, POPOVSКIJ and BORESKOV [4] in Novo
siblrsk and КLIER, NOV АКОVА and ЛRU [5] in Prag have solved the kinetics of tracer 
distribution. Using their forma!ism, we ca!culated the heteroexcbange rates between the gas 
phase and the other hydrogen containing components of the systern and the homoexchange 
rates between the hydrogen molecules in the gas phase. Тhе 
experirnents were done on Ni/Si02 at 1 МРа and 360 К under equilibrium conditions as 

we!l · as under steady state con
ditions (де 50 mV), too. Results 
are given in fig.1 .  
Surprisingly, the dissociation 
appears to Ье а fast process. Тhе 
conversion of one-atomic surface 
bydrogen · into solvent protons, 
however, proceeds very slowly. If 
cbarge transfer and proton ex
change are fая processes, our sys•, 

· tem involves а slowly proceeding 
activaiion process. This process 

[moVgh] 

16 
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ОР-А7 
must Ье located between dissociation and charge transfer and · will result in some active 
hydrogen species �•. Thus, we are to add а new reaction step to the scheme mentioned 
above: One-atomic hydrogen gets· active hydrogen. The fonnaJion of this odsH* is the raJe 

detennining step of the reaction. 

During hydrogenation Ьу Н/D mixtures the D-concentration in the gas phase increases 
strorigly. That means that the hydrogenation ofnitrobenzene proceeds with а strong kinetic 
isotopic effect: Deuterium reacts about 3 times slower than protium. This great value makes 
рrоЬаЫе, that the foпnation of active hydrogen is connected with repeated Ьond-breaking 
between surface and hydrogen. PossiЬ!y, the atomic hydrogen moves stepwise (jumping) 
along the surrace adsorption places ( ) to reach the active sites Z. 

Н + (  ) 6' ( Н )  

н + z - zн• 
If we assume а fast reaction between this active hydrogen and the substrate, the rate of 
activation will increase with а rising amount of adsorption places unoccupied due to 
hydrogen consumption. А catalyst potential of 50 mV means а decrease of hydrogen 
surface concentration of about one order of magnitude. In other words: nearly all active 
sites are unoccupied and the activation rate reaches its maximum value. That is why 
activation during reaction is half an order of magnitude faster than under equilibrium 
conditions. The opposite is the case with the dissociation proceeding under reaction 
conditions slower than during equilibrium. As the experimentally found decrease of the 
dissociation rate (5 moles per gram catalyst and hour) is about ten times greater than the 
hydrogen consumption rate (0.4 moles), this decrease cannot Ье explained ·by hydrogen 
eonsumption. Obviously, nitrobenzene or intermediates are Ыocking the dissociation (or 
hydrogen adsorption) centres on а part of the active surface. If this is true, at higher 
substrate concentrations the formal reaction order of nitrobenzene сап obtain negative 
values. щdeed, in batch experiments we could show, that а range of conditions does exist, 
where the hydrogenation rate rapidly increas�s with decreasing nitrobenzene concentration. 
This is а dangerous situation for technical hydrogenation, because at these conditions the 
reaction becomes unstaЬ!e. 
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Than, as it is shown in 
fig.2, the reactor tempera
ture is rising rapidly and а 
runaway of the reaction 
vessel gets possiЫe. This 
is one weighty reason to 
perform potential control
led hydrogenation. Than it 
is easy to Ье on the safe 
side working at low sub
strate wncentration. 

В [mV]�-------- ---- ----, Т{К] --- -

SumDJ31Y: 
The pathway of hydrogen 
from the gas phase to the 
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active hydrogen species оп the surface of the catalyst was investigated in а stirred liquid 
phase batch reactor Ьу the Н/D-exchange. 
During potential controlled nitrobenzene hydrogenation (steady state conditions) the 
hydrogen supply is not limited Ьу the dissociation or Ьу mass transport, but Ьу 
the formation of an active species after dissociation. 

We gratefully acknowledge the financial support of this work Ьу the Arbeitsgemeinschaft 
Industrieller Forschungsvereinigungen "Otto v. Guericke", Koln. 
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ОР-А8 
ИСПОЛЬЗО�АНИЕ МАТЕМАТИЧЕСКОЙ МОДЕЛИ ДЛЯ ОПТИМИЗАЦИИ 

РЕЖИМ011 Р_АБОТЫ ПРОМЫШЛЕННОГО РЕГЕНЕРАТОРА 
Кузнецов Ю.И., Жильцов А.С. *, Бобылев Б.Н. , Евтушенко В.М. *, 

Князьков А.Л. * Махоткцн О.А.** 

ТОО "Импульс", 
* АООТ "Ярославнефтеоргсинтез", г .Ярославль, 

**ВЦ СО РАН, г.Новосибирск 

Разработана математическая модель реrенерацци закоксованного катализатора в 
псевдоожuженном слое и программа расчета ее . на ПК. Использована двухфазная 
модель для концентрации реагентов и диффузионная модель !1!fЯ частиц катализатора. 
Кинетuческая. модель регенерации выбрана по литературным данным. Программа 
составлена на алгоритмическом языке "Фортран-90". Проведено моделирование 
промышленных режимов. 

Математическая модель. 
Уравнение в безразмерном виде: 

i= J ,2, . . .  ,n1 - число реагентов в регенераторе. 
З�есь: С1,Со1 - rекущие и начальные концентрации веществ в газовой фазе, причем, если 
C0i=O, то соотвегствующие концентрации нормируются по начальной концентрации 
кислорода; q - доля газа, nроходящего через плотную фазу; Ь, - коэффициент 
межфазного обмена, 1/с; tmk - время контакта, с. 

Скорости (w/) в (!), еслн учитывается распределение частиц катализатора по 

закоксоланности, имеют вид: 

(2) 
m 1 am:u: 

(w/) = I vti J f(J,a)r(aXi)ia 
j=I О 

Если скорость горения кокса по данному маршруту можно представить в виде: 
0

mox 

r(a, Xi ) = F(a)r(Xi) ,  то, обозначив (AS)(e) = Jr(t, a)F(a)da , получим выражение для 
о 
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m1 ОР-А8 
(2а) (,vt) = z:;v;jr{x;)(лs), 

j=O 

m1 • число ·реакций; ij • стехиометрические коэффициенты; f(t ,a) • плотность 
распределения частиц катализатора по длине "f,"  и состоянию "а" (закоксованност,1, 
которая описывается уравнением [ID. 

(3) -1----sign(Vk) дf _ __Q_tm Rk 1(a,X• )f(t,a) = O Pek дf.2 дf да r • 1 

S ,=0, S,= l - в случае противотока катализатора и rаза [sign(Vk); "·"]; S ,= ! ,  S2=O • в 
случае прямотока катализатора и rаза [sign(Vk): "+"]; Rka, скорости изменения 
состояния катализатора. В случае горения кокса некоторые из этих скоростей и 
скорости реакций газообразных компонентов одни и те же, 

Температура потоков частиц и газа; 

T!i,T,. • те�шературы входящего газа и катализатора; Tad адиабатический разогрев, 
град.; Sш и S, • параметры теплообмена. 

Метод решения. 
Система (!)-(4) решалась методом установления: к уравнениям приписывались 

производные по времени и ставилис�, начальнь1е условия. 
Нестационарная система в безразмерной форме имела вид: 

(5) 
axj/дt8 

= L1Xi - Nu(X:i - Yi ) +  (wj(xi )r) 
дУi/ дt8 = L2 Yi -Nu(X; - Yi ), 
t � Q: Xi О, Yi = 0, (18 = t/tmk); 

(6) 
07 дtр Mxf- :Р Rkai (Xi,a)f, 

t ;,;;  О: f = f0(a), {tp = t/tmr) 

Аналогично (5) представлялись II уравнения (4). 
Система аппроксимировалась тто времени: вводились шаги итераций 

tk = t/tmk ,  tk l = t/tm, , 
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ОР-А8 
итерации строилиGЬ по полуявной схеме Xio = О, Yio = О, fo fo( а) .  

(7) (xr+1 - xr)/tk = L1Xf+1 -Nu(xf+1 .:..Yf)+ (w;[(X1, Xн)k+l(Xi , Xm1)k ]rk); 
.(8) (Y;k+I -yik )/tk = Lz y;k+l - Nu{xf+l - yik ) ;  i=! ,2, . . .  ,rn,; 
(9) (rk+l,,:. fk )/tkl = Mxfk+I - � Rkat(xk+l ,a)rk+I , k = 1 ,2, . . .  

По t вводится сетка с постоянным шаrом 11 = l/n , n - число точек сетки 

ло l .  
По а�- с про:�звольным ао<а,<а2< ... <а1ш=аmах, kn • число точек сетки по а. 
Итерации по времени делались до тех пор, пока не удовлетворялись условия 

сходимости: 

qX[i ... n] +(J -q)Y[i . . .  n] 
(10) 

Кинетические модели реrенерации 
использованы из литературы [2-13]. 

Большинстrю 11з опубл11кованныХ к11нет11ческих моделей получены на 
алюмосиликаТ1;1ых катализаторах, на которых происходит как_ полное (с образованием 
СО,), так и неполное окисление кокса с ·.образованием СО. Современные же 
катализаторы, как правило, промотированы с целью дожиrания СО. Учитыва-'! 
практически полное сгорание СО на промотированных катализаторах, можно 
полагать, что лимитирующей стадией является полное окисление кокса в СО2 и 
использовать соответствующую скорость реакции д,1я моделирования процесса. 

В предположении горения кокса соrласно уравнению 

(1 1) 

наиболее часто используют выражение для скорости реакции в виде: 

rде Т температура, К; С(О2) и qk - концентрации кислорода и кокса; k, Е==ЗОООО:44000 
предэкспонент и энергия аттивацни, соответственно. 

Цель и результаты моделирования. 
Процесс реrенерации катализатора неразрывно связан с основным проuессом 

каталитическим крекингом, поэтому разработанная математическая модель 
регенерации nредстаШJяет часть более полной модели системы "реактор-рег;.:нератор".  
Пока эта полная модель не завершена, задачей работы является определение значений 
управляющих параметров (ими в данном случае являются времена контакта и 
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пребывания катализатора в регенераторе), обеспечивающие минимальное содержание 
кокса на катализаторе, выходящим из регенератора. Связь с реактором учитывается 
общими параметрами - скоросrыо циркуляции катализатора, температурой и 
закоксованностью катализатора; их выходные значения для реактора являются 
входными для регенератора и выбираются из конкретных промышленных данных, 
причем, начальная зако�-сованность катализатора рассчитывается из баланса 
�-ислорода на входе в регенератор и выходе из неrо. 

Для uроверки адекватности модели было' проведено сопоставление результатов 
моделирования и промышденных данных. Усредненные промышленные данные 
приведены в таблице ! .  Температура в реакторе была начальной, по которой 
рассчитывалась температура в регенераторе, а по составу дымовых газов определялось 
количество кокса на входе в него. 

Таблица J .  Параметры процесса каталитического крекинга и показатели регенерации 
катализатора. 

Температура, Нагр. Расход возд Сост.дым. Нач.кол. Остаточный 
ос СЫРЬЯ rо.л.короба газ., % об. кокса: 

реак per т/сут т.нм кб/ч СО2 02 т/сут %мае 
кат 

п 500. 620. 2478. 27.2 27.4 1 3.2 6.5 
р 622.4 3.907 1 .73 

п - промышленные показатели, р - расчетные. 

При моделировании менялось время контакта и время пребывания 
катализатора. 

кокс 
т/сут %мае 

кат 
.297 . 1 25 
.276 . 1 2  

Результаты моделирования представлены в Таблице 2 (в скобках - промышленные 
показатели). 
Таблица 2 

Время, \ контакта 
с: пребывания 

Конверсия COz, доли 
Содержание в дым. 
газах, % мае : СО2 

02 
Кокса на катализа-торе, 
% к массе :кат-ра: 

вход 
выход 

20 1 6  
1 200 1 500 
.64 .63 

14:55 1 3.24 
6.45 7.78 

1 .73 1 .73 
. 1 35 . 1 0 1  

20 24 20 
1 500 1 500 1 800 

.69 - .74 .69 

14.56 (1 3.2) 1 5.55 14.56 
6.44 (6.5) 5.45 6.44 

1 .73 (1 .73) 1 .73 1 .73 
. 120 (. 1 25) . 1 35 . 1 07 

Видно, что есть возможность уменьшить остаточную закоксованность за счет 
изменения концентрации кислорода (времени контакта) и времени пребывания в 
катализаторе. 
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ОР-А8 Программа расчета на ПК. 
Расчетная схема (5-10) реализована на алгоритмическом языке Фортран-90. Программа 
содержит основную часть и две подпрограммы (процедуры). Вещественная процедура 
WКIN(k, R ), k - номер вещества (целое), а R - номер точки (целое) сетки по 
пространственной координате, рассчитывает скорости реакций и тепловыделения. При 
первом обращении к процедуре jpr=0, происходит вычисление кинетических констант -
массивов ar(j,i), при всех последующих обращениях, jpr=2, рассчитываются 
последовательно скорости. 

В процедуре RESULT обрабатываются и печатаются результаты расчета. По 
программе может рассчитываться от I до n 1 вариантов. 

Если при расчете достигается заданная сходимость по .конверсиям и остаточной 
закоксованности, то печатаются результаты расчета и вводится новый вариант. Если 
же сходимость не достигается, то выполняется заданное число итераций в цикле, после 
чего число шагов удваивается и выполняется новый цикл итераций. 
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КИНЕТИЧЕСКИЕ ОСОБЕННОсrи ПРОЦЕССА ОБРАЗОВАНИЯ 
ФИЛАМЕНТАРНОГО УГЛЕРОДА ПРИ РАЗЛОЖЕНИИ МЕТАНА НА 

НИКЕЛЬСОДЕРЖАЩИХ КАТАЛИЗАТОРАХ. 
Кувшинов Г.Г., Могильных Ю.И,. Кувшинов Д.Г., Зайковский В.И., Авдеева Л.Б. 

Институт катализа СО Р  АН. Новосибирск 

Процесс образования каталитического волокнистого углерода (КВУ) при 
разложении углеводородов на никельсодержащих катализаторах в настоящее 
время рассматривают как основу Д1.111 переработки природного и попутного газов 
в ценный углеродный материал /1-3/. Известно большое число работ 
посвященных исследованию этого процесса на катализаторах с низким (до 30%) 
содержанием никеля /4-6/. 

В предлагаемом докладе излагаются результаты исследования влияния 
реакционной среды и размеров центров роста (ЦР) /7/ КВУ на скорость 
образования и максимальный выход КВУ на ню,ельсодержащем (88% масс) 
катализаторе при разложении метана. 

Состав и способ приготовления катализатора описаны в работах /1 ,8/. 
Экспериментальные данные получены при осуществлении процесса разложения 
метана в проточном микрореакторе с виброожиженным слоем. Содержание 
водорода в метан- водородной реакционной среде изменялось в пределах О- 40%, 
температурный диапазон- 490- 590С. 

На рис. 1 и 2 представдены зависимости скорости отложения КВУ от 
времени в среде чистого метана и смеси метана с 15% Н2, соответственно. Видно, 
что в присутствии Н2 с1<орость отложения в начальный период короткое время 
возрастала, а затем снижалась до О. Такой характер зависимости сохраняется до 
концентрации Н2 - 40%. Несколько неожиданной оказалась заключительная 
стадия процесса, характеризующаяся относительно медленной дезактивацией 
катализатора. Она сильно отличается от заключительной стадии· процесса, 
проведенного в проточном реакторе /7/, без поддержания постоянного состава 
реакционной среды1но при заданном постоянном расходе СН4 через реактор. В 
отличие от исследования /4/, где в чистом метане катализатор мгновенно 
дезактивировался, суммарный выход КВУ на использованном в настоящей работе 
катализаторе при тех же условиях достигал достаточно большой величины -
50 r/(r.,,,). Рис. 3 показывает отсутствие влияния температуры на суммарный выход 
КВУ в чистом метане и .наличие такого влияния в присутствии Н2 в реакционной 
среде. 

143 



ОР-А9 
На скорость отложенИJ1 и суммарный выход КВУ влияет не только состав 

реакционной среды, но и размеры и состояние ЦР П/, зависящие от процессов их 
диффузии и коалесценции. В связи с этим представляет интерес задача об 
определении вклада ЦР фиксированных · размеров в суммарный объем 
образовавшегося КВУ. Представляющим интерес является так же вопрос о 
влиянии на выход КВУ на Ni - содержащих катализаторах поверхностных /4/ и 
объемных эффектов П/. Исследование этих вопросов осуществтшось на основе 
анализа проб КВУ, отбираемых через два часа пэсле начала, определялись 
размеры и форма не менее 200 ЦР в каждом образце и распределение в образцах 
длин нитей КВУ по их диаметрам. ИсходЯ из тоrо, что диаметры ЦР и диаметры 

2_бразующихся на них нитей близки по величине, с помощью полученных 
распределений (числа ЦР по диаметрам ЦР и длин нитей по диаметрам нитей) 
рассчитывались распределения по размерам ЦР выходов КВУ на единицу объема 
и единицу площади ЦР. 

На рис. 4, 5, 6, приведены примеры распределений по размерам ЦР числа 
ЦР, ДЛИН нитей КВУ и выхода КВУ на единицу поверхности ЦР в ЧИСТОМ CIL при 
температуре 570 С. Анализ результатов для случая реакционной среды, состоящей 
из чистоrо CIL, показал: все исследованные ЦР имели сферическую форму; 
распределения числа ЦР по их диаметрам не зависят от температуры; сильную 
зависимость величины выхода КВУ на единицу объема ЦР существенно зависит 
от размеров ЦР, а выход КВУ на единицу площади ЦР слабо зависит .от размеров 
ЦР (см. рис. 7). 

Анализ образцов, полученных в смесях СН4 и Н2, показал: с понижением 
температуры и увеличением концентрации Н2 доля ЦР и нитей большого 
диаметра увеличивается; выходы КВУ на единицу объема ЦР и единицу 
поверхности ЦР сильно зависят от температуры и размеров ЦР; с увеличением 
концентрации водорода и уменьшением температуры в образцах появляются 
фасетированные ЦР и их доля увеличивается; каталитически активными являются 
все образцы, содержащие фасетированные ЦР, и некоторые образцы с 
нефасетированными ЦР. 

На рис. 7 представлена зависимость (рассчитанная с помощью распреде
лений числа . ЦР по диаметрам ЦР) среднего диаметра ЦР от температуры для 
образцов КВУ, полученных после двух часов проведения процесса в средах с 
различными концентрациями Н2 и CIL. Средний диаметр ЦР в условиях смеси 
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водорода и метана снижается с увеличением температуры и увеличивается с 
увеличением концентрации Н2. 

На основании полученных результатов можно сделать следующие выводы: 
1) выход КВУ на высокопроцентном Ni-содержащем катализаторе в среде 
чистого СН4 в большей степени лимитируется поверхностными эффектами, чем 
объемными; 2) на начальной стадии процесса (первые два часа) в случае смесей 
метана и .водорода влияния на выход КВУ объемных и поверхностных эффектов 
не обнаружено; 3) с помощью изменения концентрации Н2 в реакционной среде 
можно направленно регулировать текстуру получаемого КВУ. 

Представляемые в докладе результаты могут служить основой для 
формулировки подходов к математическому моделированию кинетики 
образования углерода и дезактивации катализатора в рассматриваемом 
процессе, 
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OP-AI0 
ТВЕ МАТВЕМАТIСАL MODEL OF No+cO REACТION ON Pt(I00). BIFURCAТION ANALYSIS AND COМPARISON WffН EXPERIМENТAL DATA. 

E.S.Kurkina, A.G.Makeev 
Moscow State UniversitY,, Department of Comput. Mathematics 

& Cybemetics (ВМК), Moscow, 119899. Russia. 

Keywords: microscopic approach, interactions between adparticles, ordinary differentia! equations (ODE), bifurcation analysis, region of auto-oscillations, exp!osive type bifurcation of limit cycle to limit cycle. 
I. Mathematical model. 1. Тhе r,ew mathematica] model of the reaction NO+CO on Pt(IOO) - (1 * l )  sing!e--crystal surface is proposed. It is developed on the basis of the microscopic approach, which considers the interactions between the particles in the adlayer. Тhе rnechanism of this reaction is we\1-known [ 1-5], excepi for the опе пеw elementary step, where the -interaction of adsorbed nitrogeп and oxygen atoщs leads to NO formation. The kinetic scheme: 
1 )  (NO)gas + (*) ----> (NO)ads 
2) (CO)gas + (*) ----> (CO)ads 
3) (NO)ads ---> (NO)gas 
4) (CO)ads ---> (CO)gas 
5) (NO)ads+(*) --> (N)ads + (O)ads 

NO adsorption 
СО adsorption 

NO desorption 
СО desorption 

6) (CO)ads+(O)ads ---> (CO2)gas + (*) + (*) 
NO dissociation 

СО production 
О 2 desorption 7) (O)ads+(O)ads --> (O2)gas + (*) + (*) 

8) (N)ads+tN)ads ---> (N2)gas + (*) + (*) 
' 

N2 desorption 
9) (N) ads+(O)ads ---> (NO)ads + (*) NO fonnation 
The mathematical model consists of four ordinary differential · equations and describes the variations ofNO, СО, oxygen апd nitrogen coverages. 
(1) d0NQ/dt Vac1s,NO- Vdes.No· Vdis+ V.,.., 
(2) d0co/dt = V aas,co - V des.CO · V 002, 
(3) d8o /dt V щs · Vass • V<WJ,o2- VfX¾, 
(4) d0м /dt = vdis • V ... - v<WJ.N2· 
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V ads,No = РмоК10•11. 
V des,NO = Кз0моlз. 
V dis,No = Ks0мo0•ls, 
V сщ(½ = 2K10a2I1, 
V ass)IO = К90м8оl9; 

V a,Js,co= РсоК20•I2. 
V оо,;,со = К-i0coLi, 
V diв,co2= Кt,0о0со4, 
V <Ь.N =Жs0м21s, 

2 
е. = 1 - 0�ю - 0со - 0о- ei.. 

OP-AI0 

Неге V1, . . .  V9 are the rates of e\ementary processes of the reaction mechanism. The rate 
constants К1, ••• ,К9 have the Arrhenius fonn: К.. k,,.exp(-E.J(R1)), where k,,., Е,,_ are the 
prefactors and activation energies ofthe step with number а.. The characteristic feature of this model is that it takes into account the nonideality of the 
adsorЬed layer Ьу means of the factors I,,. 

Ia = [1:0рехр (6a,p/(R1))]ma . о: 1,  . . .  ,9; р 0, . . .  ,4, 
where а. denotes the step number and р defines the type of adsorЬed species; NO, СО, О, N, . 
or the vacant site for р=О. Factors 11, .•. ,19 take into account the influence oflaterat interactions; 
m,,_ is the number offirst neighbors·in square lattice,. for one-site processes m,,_ = 4 (а.= 1-4), for 
two-sites processes m,,_= 6 (а. 5-9). 
The values of prefactors and activation energies coincide with the parameters defined earlier; . 
[1,2]. The parameters for �:ч were chosen in order to obtain the Ьest fitting of all availaЫe experimental data [ 6]. 
The introduction of the step 9 - NO formation in the mecbanisrn of reacфn was demonstrated to Ье the necessary condition to describe the ТРD and ТРR (temperature programmed desorption and reaction) spectra of,NO, СО, СО2 and N2 observed in experiment. However this step does not influence upon the existence region for oscillations and their properties. ТЬе interactions play the main role in mechanism of oscillations [6]. The phenomenon known as 
"surface explosion" was adequately simu\ated [6]. 
П. Bifurcation analysis. 
l .  The detailed blfurcation analysis in one parameter and two parameters of this model has been done. It detected the complex behavior of the system and revealed many Ьifurcations, represented in ТаЬ\е I. The model has multiple steady states (l- 5) and time-periodic solutions (1-3), whiф lead to hysteresis phenornena, accompanied Ьу self-oscillations. With the help ofthe path-following algorithms the Ьifurcations diagrams on planes (Т,РNО}, Pco=const; (Pc0,PNO), T=const; (Т,РNО), PNo:Pco=const have been constructed. They divided the space of extemal pamneters into regions with different dynamical behavior. The boundaries of the 
multiple steady states region are sn - lines. The region of the fifth steady states looks like а typical swallow's tai\ in Ьifurcations diagrams. 
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ТаЫе L Bifurcation points in the model. 
Co-dimension - 1 bifurcations 
sn Saddle node 
ь· Andronov-Hopf (51,1percritical) 
h Andronov-Hopf (suЬcritical) 
sl Saddle loop 
snp Saddle node of periodic solutions 
expl Explosive type bifurcation oflimit cycie. 

to linrit cycle 
Со - dimension - 2 bifurcations 
sn/sn 
sn/h/s1 
snp/h"/h_ 

h /h - -

с 

тв 
н 

т 

fП 

Cusp 
Takens-Bogdanov 
Andronov-Hopf ( critical) 

Transcritical Ьifurcation of stationary 
solutions 

Disappearance of Andronov-Hopf 
bifurcatioand appearance ofisolated 
branch of periodic solutions 

The boundaries of oscillation regions are the following: supercritical Andronov-Hopf 
Ьifurcation lines (h"), s\ - bifurcation lines and snp - lines. The region of niultiple (two or 
three) limit cycle solutions is small. 1n the largest part of the oscillation region the single limit 
cycle exists in the region of three steady states. 
The existence region for oscillati�ns as well as the existence region for multiplisity steady states 
is higher the stoichiometric ratio PNO:Pco= 1 :  1 .  
It has been shown that the region for oscillations disappears at high temperature -462 К оп 
Ьifurcation diagram оп plane (PNO,Pco), and at high ratio PNO:Pco~2.62 оп the diagram оп 
plane (РNО,Т), PNO:Pco=const. 
The compa:rison with the experiments demonstrates that this model reproduces the existence 
range for oscillations and dependencies of the period of oscillations upon temperature rather 
good in the contrast ofthe previous modeJ·[4,5]. 
2. Bifurcation analyses revealed the existence of isolated branches of the limit cycle solutions 
and the isolated branches ofsteady-state solutions. 
3. 1n some regions ofparameters the dependencies ofthe oscillation period or radius look like 
steps. The oscillations appear via supercritical Hopf bifurcation. They have the small 
amplitude and period, which slowly grow with the changes of some extemal parameter. 1n the 

150 



OP-A I0  
very small range of patameter, nearly at one point there are intensive increase in the size and 
the period of the limit сус!е. This is an "explosive'' type Ьifurcation cycle to сус!е. It is the 
discontinuous globa! Ьifurcation . .  The main peculiarities of this Ьifurcation are ал explosive 
enlargement of amplitude and period. However itis not jump to а remote new attractor. The 
new attractor includes the old one. The hysteresis cannot Ье observed during the temperature 
variation in both directions. In the neighbourhood of this bifurcation point the osci!Jations look 
like chaotic: the large relaxation osci!lations and the small semi-hamюnica oscillations cl1ange 
each other._ Тbls phenomenon is named as the intermittence. In our case this . P.henomenon 
-takes р!асе because of calculation errors due to explosive enlargment of the attractor. 
One end of explosive bifurcation Jine in the diagran1 merges with the sl -lines. Another end of 
this line is not vivid due to the character ofthis Ьifurcation. 

Ш. Conclusions 

1 .  The new mathematica! model ofthe reaction NO+CO/Pt(I00) is proposed. It was developed 
on t.he basis of the microscopic approach, considering _the latera! interactions between the 
particles in the adlayer. 
2. The detailed Ьifurcation analysis ofthe developed model has been done. It revealed the new 
type of the explosive bifurcation, which had never been detected in the mode!s of 
heterogeneous catalyses. 
З. The model describes experimenta! data in а qualitative and quantitative way. 
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Comparison of the experimental data about the NO+CO/Pt(100) reaction with the 
results of stochastic and detenninistlc simulations 

A.G.Мakeev, N.L.Semendayeva 
Moscow State Uniuersity, Depattment of Сотр. Math. and CyЬernetics, Moscow, Russia 

Тhе NO+CO reaction оvег Pt(100) single _crystal surface displays inteгesting 
nonlinear behaviour under certain experimental conditions. Hysteresis phenomena, 
regular and chaotic reaction rate oscillations have been observed [1]. 

Previously, the mathematical model, consisting of 4 ordinary differential 
equations (ODE) for NO, СО, N and О surface coveгages, has been developed for 
simulating the NO+CO reaction over Pt(100)-(1 x1)  [2]. This macroscopic model takes 
into account the lateral interactions in the adlayer, which were introduced not 
formally but оп а basis of а microscopic model. Тhе simulation results made it 
possiЫe to explain the underlying reasons . for the experimentally observed 
oscil latory behaviour. ln addition, the same mathematical model was аЫе to 
successfully reproduce the experimental data conceming TPD and TPR spectra. 
Lateral interactions in the adlayer were shown to play а crucial role in the adequate 
simulation of the experimental observations. 

ln that study [2] the spatial correlations between the positions of the species 
in the adlayer were ignored. The assumption of а well-mixed adlayer allows one to 
formulate а rathiэr simple mathematical model in terms of ODEs, which nevertheless 
takes into account the influence of lateral interaclions оп the rates of the elementary 
steps. The inclusion of spatial correlations makes the proЫem very comp!icated from 
the mathematical point of' view, and up to now only simple systems have Ьееn 
studied with the help of statistical approximations or using Monte Carlo type 
algorithms. However, when the lateral interactions аге so large that the adsorЬates 
fotm an ordered structures, simple statistical approximations (such as quasichemical 
approximation) frequently provide very inaccurate results, which do not correspond 
to the proЫem initia!ly formulated on а microscopic level. The exact results сап Ье 
oЫained using dynamic Monte Ca_rlo simulalions. Moreover, Monte Carlo 
simulations make il possiЫe !о study the influence of inteinal fluctuations оп the 
reactive dynamics. 
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· Experimental results show that СО and NO adparticles сап · form ordered 

structures оп а Pt(100) surface. СО-С(2х2) and NO-C(2x4) superstructures have 
been observed Ьу LEED [3}. То investigate the influence of the spatial correlations 
and intemal fluctuations on the oscillatory behaviour of the NO+CO/Pt(100) reactjon, 
we performed Monte Car\o simulations using the reaction mechanism and parameters 

. oЫained in [2]. ln this case the migration (or moleculaг· diffusion) processes of 
adpar\icles have to Ье considered in addition. Two cases were studied: 
1) Тhе migration processes do not depend upon lateral interaclions. lf the lattice sizes 
are large E1nough and migration rates are high enough, Monte Carlo simulations provide . 
exactly the same results as the deterministic model, including self-sustained oscШations 
of а global reaction rate. However, if migration rates are insufficiently high the 
oscШatJons are observed only on а local scale, whereas а global reactiьn rate is nearly 
constant. ln this case, Monte Carlo simulations can reproduce damped oscillations of а 
glоЬэ.I reaction rate. Damping occurs due to intemal fluctuations when molecular 
diffusion is not аЫе to maintain homogeneity over the· entire lattice. Тhis phenomenon 
was observed in the experiments as well [11. 
2) Тhе influence of the lateral interactions on the rates of migration processes .provide 
fo11Т1ation of СО, NO-C(2x2} superstructures. lt tumed out that oscillations with near!y 
the same properties аге observed Ьoth when adlayer is well-mixed and when adlayer 
contains ordered structures. Тhе main features of the oscШatJng system are determined 
mainly Ьу the influence of lateral interactions on the rates of the· elementary steps, 
but not Ьу the statistics of the adlayer. 

ln summary, our results demon_strate that simple d�terministic kinetic 
equations аге useful for determination of the reaction mechanism and fitting the main 
intemal parameters (prefactors, activation energies, energies of lateral interactions), 
whereas Monte Carlo simulations can Ье used further for more detailed studies. 
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МАТЕМАТИЧЕСКОЕ МОдЕЛИРОВАНИЕ СJ'IОЖНЫХ ХИМИЧЕСКИХ 
ПРЕВРАЩЕНИЙ В ПРОТОЧНОМ НЕА.QИАSАТИЧЕСКОМ РЕАКТОРЕ 

l<аэахскИА госу.мрстве1111ЫА УtИМ1рСМТ8Т, Аrмnы 
Д.. неибо.nее 1'№КНЬ11( технмческюt 1'Ор1О'11Х KOJVl8C180 11О3М1DСНЫ1( 

11JОМUtУП)ЧНЬ1Х npoдyl1'08CКИCJlllllfИICТOJЬ88JНO, ЧТО � протек ... 
1"Ор1НИ11 по одНОА оnремn8ННОА КМfllmlЧtlCl(OA СХ1Н8 очень маnа. l1oJlfOe 

. \ОIНJТИЧ8СКое опмсанме .... ОК1•11111те11 бuнuuotoA 38А8Ч81 м Ч11С1О 
nриходИТСЯ оrр1Н1ЧМТЬQ11 К8Ч81'm11111ЬМ оnмсением КИtt8ТМЧIСКОГО механиама 
МWJll:IНOR схемОА. Т11ого pCIAI моде.1'1:1НЬl8 схем:.1_ 11РОД11DЖ8НЫ д1111 горения 
богатОА смеем водорода• кисnорода -еаота ,ОКМС1'18НМ11 811а111Х уrЛ11ВОДОрОде11 и 
Т.Д. Матем■тичес«,- модеsм, JЧИ1Ъ1111DU.1И8 уnрощ8ННЫА � 
мtХ8НИ3М, А11ОТ реауrьтаты, COГ.-cylQIЦМICIII с a«cnepe1 •паJ1:аНЬН1 А8ННЬНf. 

В tм!1С1'ОЯШеА работе, 1 АОПD1181148 к P8tee пол,чеttНЬ1"' рау.rьт.,.,,, 
� rорение rотовоА CЖJlf>-IDA Г&1О8ОА снеси В иеnрерьвном 
ре8(ТОре с ПОТtl!W1И Т1ПJ11 на eru входе и чере1 .-о cтettl(N.· Иссвадуетс111 
В1И1tМО темоотдачи, сжорости Т8"8Иt, Т1ПJ11 ре81ЩМА О11ИС1111И1 и абрьва цin,R 
Н8 сущеспювание И устоАЧ1еОСТЬ СТ8ЦМОН1рНЫХ ре.JО1МО8 И хрмтические 11Ш11НИ1 
при горе!IИМ. КмнетмческиА М8Х1НМ3М ре81(114А, ВК1'1ОЧА ,ет CТaJl№ OIOICJl8НИII, две 
СТ8ДИМ разветвления и обрье L\8118A. 

При /IIIOдelllpOНtlМИ ropetlИR nptдl'IO.lllf"IIO СЛIАУJОЩНе допущlttМЯ: l"U 
МА8811ЫtЫА, давление ПOCТOJllfНOe, маnучеttМе nренебрежимо мало, ВЯЗХОСТЬ И 
СИ111f трения неэначмтепьны, диf9У3МJ1 каждого компонента ОПIОСИТеJIЫЮ � 
nодчмняется акону Фика, Э1рре1(ТЬ1 Соре и Дкwwра nренебрuснмо "'8111::i1, 
КоэtfИцменты ТOfUIOl'lpoвo.QНOCТИ всех аеществ и nромаеодоние n.nсmюсти на 
КОЭ9ИШfеНТ диqмру3ИИ д1111 всех ре8ПЖЮВ ПОСТОJltНЫ, причем дRА окисnитеJ1Я 
чиспо l1ыжса Lel = 1� С учетом этих пре.а,nопоженМА горение модеnмруется 
спедуюшеА 38ПИС8ННОй В безрвэмерных переменных СИСтемоА ypaellellМA 
�: 
-окислителя 

0111 + Ре 0111 = е2тt1 _ А 111112 exp(-l / & ) -
дt ах ах

2 l -8 

-А
р 

111�� 11э exp(l / уЭ·), 
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ОР-А12 
-nромuс.уточного продукта 
дrt2 + Ре дrt2 = Le д2112 + А R 111112 ехр(-1 / Э) -
дt ах 2 ах2 1 1 э 

-А 1\ '11211, eYn{l / уЭ) _ А 112 11, 
1 з2 -r 2 92 � 

С Нl!tЧМЬНЬНt условиями 

t = О: 111 = Т11н,1Ъ = 112:н.Э = &н. 
На входе в реактор ВЬ11О.11НЯ1ОТС11 условия тмм Дан� 
Х - О: ih1i = Ре( 111 - 1), 

ах 

Le1 � = Pet1:z , Э  = Зс . 

КОН1.18tfтр8ЦМА; 

(]) 

(2) 

� 
дУ1 аэ х = 1 O'lli = -2 = -· = о. (3) 

' ах ах ах 
Эдесь э = RT / Е, 111 = с. / ctc , 112 = с2 / Cic ,'1, = с, / ctc -
тен,еретура и концентрацмм,А; , qJ -частные fUТоры и тепло рмкцмя, R1 • 
стехмометрмческМА множите,ь, Ре,Вi - числа Пек.п1t м Бмо,б • nооеречныА раамер 
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� + Ре 00 = а
2 
Э + q А 111112 е""" -1 / Э) + m ах ах2 1 1 э ·А};'\ 

2 

+ (q А + q А ) 111112113 exp(l / vЭ) + q А 11:t11з _ Р Р t & 82 '\ I 2 2 эz 
Bi Э2 

- 52 Э--;r(Э- э .. ), 
с 
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рмктора, у - отноwение ЭtleprмA активации стадий разветвления к энергии 
811ТМ88ЦИН стеnмн oк11cnettМJ1. Индексы j=1,2,P,t ОТ!ЮСЯТСЯ к рl'!а1щням окисления, 
деум реакциям разветвления и обрьеу целея, Н,С, 00 - к началу процесса, входу 
в реактор и к окруЖ81ОU!еА среде. 

Для nриблюкеttного аналитического исследования динаммческоrо 
nоведеttия системы (1)-(3) со с.оожными химическими превращениями 
исnо.rыуется нульмерное nрибЛИЖеtfие - динамическая система третьего 
Пор!i!ДК8 
1� � n1(l  - 11, ) - Ai .!lk'k exp(-1 / э.) - Ар 11}I exp(J / rs J Чi,( ч, , 1ъ, s ), 

�1h ,. -n Le n + А R 'll1.'JJ1. e..-n1 -1 / а) - А 11,ТJ; е""' 1 1· yl: P 
d1' 2 2 • 12 1 1 g. 'Ч"'\ , 9-: -"'1-'\ , 

1 

-А2 Jt ,,н р2< 111 • ТJ2, Э), (4) 

: ""' -n,( 8 - 8-с ) +  q 1A 1 !l� exp(-1 / 8-) + (qpi\, + q,A, ) х 

x :!11ТJ! .-.-.tJ / YЭ) + q A � - �_! -�� ( � - Э ) 2 m (n n. Э )  
Э' """""t-" • 2 2 32 /)' 8- 7 с YJ . •11• • 1 , ,  · '  

с 

t = O: 111 - 111u • 112 = Ч2н • Э = Эн. 
Где 
n, = Ре(Ре + 4) / (Ре + 2); n2 = Ре(Ре + 41А2 ) / (Р� + 2Le2 ); n, Ре + 4 -
1<О31ММциенты, характеризуоцие 
массоnеренос,,Аj = А; / clc. 

тоnоо lf 

Стационарные состояния химически реаrирующея смеси определяются 
решениями системы алгебраических трансцендентных уравнений 

<р1 (З. , 1111 , 112 ) = 0, _  i :: 1, 3. (5) 
и могут быть наАдены граqюаналитически из биq�уркационноR ди8fР8ММЬl илм 
диаграммы тепловоrо баланса. Иэ•эа неm�жэАноА зависимости tункциА 
теn.nовыделенмя III теплоотдачи от температуры возможна неедикственность 
стационарных ре.жммов работы реа1<тора и критические�-

Анализ диаграмм теnоового ба.nанса и биq�уркаuионных крмsых nозволиn 
изучить влияние кмнетическоrо механизма, скорости подачи смеси,твмпературы 
на sходе, тепJ10Вых Э<рqМЖТов реакция окмсленмя и обръва ueneA, боковых 
теnлоnотерь и т.д. на число _ стаuнонарных состояния, их координаты, 
каазмстаuионарную неустОАЧивость, критические усоовия вocn.naмeнettIOf и 
потухания. Установnено, что nрм простом механизме (окиспение и обрыв цепеА) 
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ОР-А ! 2  
l'ЮЗМОЖНЫ от одного до трех стацмонарных состояний, а при четырехстадийном 
одно, три и пять, причем промежуточные стt!ЦМОН8р!iые состояния неустмчнвы 
и могут быть реми3088Ны только nрмнудмтепыю. 

Показано, что в ЗllЗИСИмоепt от теr-mературы на входе, скоростlf течения, 

И
НТ8НСН6НОСТ

И 
т
еплоотда

чи во
зможн

ы режимы с единственным у
СJJООие

м 
OOCl'U'laМeнettНЯ И ПОтуханt,IЯ, 8 T8IOIC.e С тремя условиями nотухани,� 

И 
ОДН

И
М 

или двумя услоsИRММ 1ЮС11J1t1МеНеНИЯ и т.д. с возрастанием ВХОДНОА 
температуры горение становится бескрмзисн1,11,1. 

ПараметрическиА анализ динамики горения выnоmtяется также с 
nомошыо границ nо.rютаuмонарности и неАтралыюй устОАЧнвости. Граница 
неедмнственности определяется уравнением бифуркационноя диаграммы 
совмвстно с условием сушествования ее экстремумов. 

Дnя анализа устОАЧИЕIОСТИ стаwюнарных режимов реакторе исrюльэуется 
nepвbllit метод Ляпунова. Вводятся маnые откnонения от nоооЖ8Ния равновесия 
l;. = '1i - '1is, �2 = 112 - 11

28
, �, = 3 - Эsи JtNНариэованная в 

окрестности стационарного состояния система уравнения {4t 38Пж:ьеается е 
Виде � / d't = м�, где м = ( aij J - матрица 
J'INН8AНOf'O преобразования. 

В результате nрибтtженного анапмтмческого исследования смстемы 
уравнения (5) на нееп.инственные стационарные состояння установпено , что 
граниuа нееп.инственности стационарных состояния совпадает с оnределенноА 
из условия 

0 = - det M = O " 
а граннuа нeятpaJ'lbliOA устоА чнвостн • с гранмцеА 

D = f f ( а .. а .. - а .. а .. ) = О . 
i=l J=2 11 .D lj Jl 

(6) 

т 

Разрешив (6) и (7) относительно какого-лмбо параметра, например, 
характеризующего тепло реакuни окисления или обрьва цеnем, можно ооnучиn, 
уравнения границ е = о и D = о на плоскости q, , .э s или 

q
2 

, Э s· Этими уравнениями совместно с уравнением биtfркаtJЖЖноR 

диаграммы на ппоскости .Э с = .Э с ( Э s ) опреде.пяются границы 

устоячивости (6) н (7) на nпоскости .Э с , q1 
ипи Э с , q2 . 
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ОР-А ! 2  

Расчеты nок838Ли, что в случае теruюизолированных боковых стенок 
реакторе при двухстадиАном механизме реакции (Ap=At =О ) граница 
неедннстаенности (6) на плоскости .Э с , q

2
имеет вид клина. Для параметров 

системы внутри клина возможна бистабилыюсть стационарных режимов 
горения, а д.пя параметров вне клине - реж.им горения едннственнЫА. Причем, 
при М1:1J10й скорости течения реагирующей смеси (Ре < 1 ) с ее увеличением 
процесс горения стабилизируется, и область неедмнственности уменьшается. 
При больu.юА скорости течения ( Ре> 1) , напротив, с ее увеличением об.меть 
неединственности возрастает. Потухание при числах Ре> 1 свяэано с тем, 
что смесь не успевает прореагировать. Сравнение границ неедиttСТВенности 
при различных значениях тепла реакции окисления nоказмо, что с его 
умены.uением область неедмнственности ��жается и смещается в сторону 
возрастания температуры на входе в реактор. 

Усложнение кинетического механизма приводит к ус.nожнени�о кривой" 
ограничltВ8!0Щ&А область неедннсmенных стацнонарных состояний, Наряду с 
бистабильнычи стационарными состояниями появляются тристабмльные. 

Граница НейтрмьноА устойчивости (7) на плоскости тепло- реакции 
окисления температура не входе в реактор при маnых скоростях течения 
смеем имеет '°рму линии с mrrлeя. Для любой точки плоскости внутри этой 
петли критериА Рауса-Гурвица D < О, и область параметров внутри петли 
соответствует автоколебательнЬl"'I режимам горения. С ростом числа Ре (Р&<1) 
область автоколебательных режимоа уменьшается, смещаясь при этом в 
сторону более низких значениА теnм реакuии окис.nения и входliОА температуры. 
При Ре == О, S эта область уже отсутсmует. 

Результаты nриближенно-аналитическоrо исследования лроееряпись 
сравнением с данными численного pei.uettия одномерноА задачи (1)-{3) по 
услоено-устОАчивоА ЕНОА конечно- раэностноА схеме. Реализованы 
предсказанные ре.жимы горения вблизи стационарных значений температуры и 
концентрацмА, полученных граqюанмитически. 

Полученные результаты моrут быть использованы дnя выбора 
оптимального режима работы проточного неадиабатического реактора. 
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Проблемы исnытаиия и nроrнозироваиия 
срока службы катализаторов 

ГНЦ "Инст,ипуm Кllltl/UUЗa им. F.К.Борескова СО РАН", 
Омский фuши, г. Омск 

ОР-А13  

Тестирование стабильности катализаторов (в частности, срока служ

бы) в большинстве случаев невозможно проводиrь в условиях близких к 

промышленным и в реальном масшгабе времени из-за недопустимой дли

тельности испытаний. Главная проблема создание экспресной процеду

ры. Она требует решения ряда сложных задач, таких как: 

1- обоснование условий тестирования; 2- выбор критерия стабильности; 

3- правильная обработка результатов; 4- надежное прогнозирование. 

Научно-обоснованное решение этих задач возможно только методами 

физического и математического моделирования, при условии комплексноrо 

их примерения. Оптимальная процедура, по-видимому, следующая: 

l. Математическое обоснование физической модели (т.е. экспресной 

процедуры испьпаний) путем "проигрывания на ЭВМ" различных вариан

тов искусственного старения катализатора на основе имеющихся знаний ме

ханизма и кинетики реакций и дезактивации. 

2. Проведение испытаний - т.е. физическое моделирование выбранно

го метода ускоренной дезактивации, с обязательной имитацией результатов 

испьrганий на матеА,rатической модели. 

3. Анализ результатов испьпаний и определение физико-химических 

данных (а не формальных параметров) необходимых для конструирования 

катализатора и оптимизации процесса. 

Таким образом, проблема тестирования срока службы катализатора 

является примером, когда требование, сформулированное М.Г.Слинько об 

"оптимальном соотношении натурного и вычислительного экспериментов" 

[1], становится обязятельным и единственно возможным способом решения 

задачи. 
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Выбор условий ЭК1:11JJеС11020 mecm,qювllllu 
Обычно используют три метода ускоренной дезактивации - это повы

шенные температур/;\, нагрузка по сырью; либо концентрация яда. Выбор 
конкреmого · способа требует знания механизма реакций и дезактивации . . 
Иногда это. оmу:гивает от какого-либо анализа вообще. В то же .время, ана
лиз даже · простейших данных Ci кинетике и термостатике реакций позволяет 
правильно спланировать эксперименты. 

Пример 1. При дегидрировании буrана дезактивация обусловлена вы

сокой коксующей сп�собностъю дивинила (q), qC4H6 ,:,slOqc4нs·""lO0qc4юo• В 

условиях процесса Рс4нб .близко к равновесному. Поэтому, скорость дезак
тивации становится зави<Щщей только от температуры [2]: · 

- da/dt = kЬdKp2.a == kн а = kно e-EнfRT а 

где а - относительная активность, k. а констанrа дезактивации, bd - адсорбцион
ный коэфqшциент дивинила, Кр - константа равновесия. 

Ен
=Е-Qd+2ЛН оказывается поэтому .очень большой (-65 ккал/моль), 

'no приводит к резкой зависимости da/dt от температуры. Т.о. экспресное 
испьпание стабильности мо.жс,г. rq:ю.водиться при повьШiенной температуре. 

Пример 2. Риформинг бензинов, из-за полифункu:иональной природы 
катализаторов (Pt/AI203, Pt-Re/AI20з}, отличается сложной дезактивацией. 
Падение активности Pt0, Ptn+ и кислотных центров (КЦ) сложным образом 
зависит от состава сырья, давления .водорода, температуры [2,3]: 

- da/dt = kj ry0 f(P;,Pю) (aj-as)/(J-a5), 

где r0 - начальная скорость реакции, as - уровень стационарной активности. 

Экспресная оценка стабилъно(;Ти заключается в переработке большоrо 
количества сырья за СЧtп' ·высокой объемной скорости и температуры с пе
риодическ.йм контролем .активности в модельных реакциях. 

Пример 3. Синтез винилхлорида, Главная причина дезактивации 
взаимодействие С2Н2 (Р ,i) с промежуrочным активированным комплексом 
HgCl2·C1H2·HCI. Поэrому da/dt - P,i2 или скорости основной реакции (r0 а) 

· и отношению давлений С2Н� я НС!: 
da/dt k b1P,,i/()+ Ь.2Рл+ ЬзРв) а = k* r0 а (Рл/Рв) . 

. Ускоренное испытание стабильности здесь. возможно при высоких Рл. 
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Кроме основного фактора, ускоряющего дезактивацию, важны также 

· тиn реактора, сырье, технологические nараме1ры, область степеней превра
щения и т.п. Их выбор на основе лабораторных исследований .катализатора•· 
главная задача моделирования на этом этапе. 

Так, в процессе риформинга, бьmо показано, что состояние центров 
Pt0 (ответственных за дегидрирование нафтенов) одинаково в мягких и 
жестких условиях, а их количество определяется только концентрацией кок
са [4]. Этот факт, учет распределения концентраций :коксующих :компонен
тов в слое, а также анализ механизмов дезаК"IИВации аК"IИВНЫХ центров Pt0, 

Ptn+ и КЦ [З], позволили разработать экспресную методику испытаний. 
Существует также ряд общих рекомендаций, справедливых для боль

шинства процессов. Например, желательно использовать интегральный изо
термический реак:гор и зерно промьшmенной крупности. Следует избегать 
большого запаса катализатора, т.к. при этом дезактивация послойная ' и  ди
намика изменения состояния катализатора не видна, и т.п. 

Критерии стабшьности катшизато]JО(J 
Для промьшmенных процессов естественный критерий срок службы 

катализатора. При испытаниях катализаторов этот критерий непригоден из
за самой процедуры ускоренной дезактивации. Поэтому применяют такие 
характеристики как темп подъема температуры для компенсации аJсrИВНости 

T(t), уровень стационарной (установившейся) активности а8, количество. ре

генераций вьшерживаемое катализатором Nя, активность после специальной 

жесткой обработки ат и дР. Параме1рами служат количество переработанно

го сырья Gp, .пропущенного яда Gp, концентрация кокса Се, 
Выбор критерия - проблема, на первый взгляд простая, однако, как и 

предыдущая, требует предварительного анализа на моделях. Например, до
статочно универсальный критерий T(t). Он применим для катализаторов 
рифорыинга, гидроочистки, изомеризации, гидрокрекинга и дР· Однако, в 
процессах, где высоки требования к селективности (гидрирование, парци
альное окисление, алкилирование и др.), рост T(t) по мере дезактивации 
нежелатен, а иногда даже приводит к заведомо ложным результатам. 
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Другая опасность заключается в различиях темпера'IУРНЫХ режимов: 

изотермического - при испытаниях и адиабатического при эксrmуатации 
катализаторов. Поэтому проrноз работы реакторов на основе критерия T(t) 
необходимо делац, путем моделирования с учетом этого обстоятельства. 

Удоuен критерий "стабильной" активности ат , измеряемой в стан
дартных условиях после специальной обработки катализатора. Он приме
няется для оценки катализаторов крекинга и заключается в измерении вы
хода бензина после паровой обработки катализатора при 775 °С. К сожале� 
нию, этот критерий (и прием) пока не нашел широкого применения в дру
гих процессах, хотя отличается экспресностью и хорошо обоснован. 

Критерий стационарной активности as удобен в процессах с саморе
rенерацией катализатора реагирующей смесью (Н2, Н2О и др.). Это процес
сы пщрирования, изомеризации, риформинга, дегидрирования, конверсии 
СН4, СО и т.п. Однако, важно учитывать, что as зависит от темпера'IУРЫ и в 
адиабатическом реакторе является · распределенным параметром. Подобных 
нюансов довольно много и все они составляют серьезные проблемы тести 
рования и прогнозирования срока службы катализаторов. 

Обработка результатов 
Опыт показывает, что эrа проблема чаше других оказывается источни

ком ошибочных вьmодов. Т.к. обработка в принципе невозможна без мате-. 
матической модели, то это означает, что используются либо неполные моде
ли, либо неверные, либо вообще формальные. 

Наиболее распространенная ошибка - игнорирование процессов пере
носа вещества в слое и зерне. Падение активности, т.е. скорости, a(t)=r(t)/ro 
часто отождествляется с уменьшением выхода продукта a1(t)=Y(t)/Yo ИJШ 

степени превращения a:ft)=X(t)/Xo, измеряемыми на выходе из реактора. 
Легко показать, что даже при равномерной дезактивации слоя изменение 
среднеинтеrральной его активности (а)(() существенно отличается от изме
нения выхода продукта У((): 

- d{a)/dt = k {а), - dY/dt = k ( ]-}) ln(J-1'). 
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По этим причинам кривые Y(t) часто имеют замедленный начальный 

период дезактивации и носят S-образный характер. Причем, точка перегиба 
соответствует либо У=О.5 Ур при оrравлении исходным веществом, либо 
У=О.8 Ур при отравлении продуктом (здесь Ур-равновесный выход). Слож
ность интерпретации заключается в том, что возможны другие причины за
паздывания. дезактивации в на,1але цикла, такие как внутридиффузионный 
режим процесса, либо механизм закупорки устьев пор. Без качественного 
моделирования этих явлений достоверная интерпретация невозможна. 

Другой пример ложного толкования стабильности связан с наблю
даемыми порядками дезактивации (п), вытекающими из формального урав
нения - da/dt = k flC) an. Вид кривых, соответствующих этому уравнению, 
почти совпадает с зависимостями характерными для процессов с самореrе
нерацией катализатора, которые в действительности описываются уравнени-
ем - da/dt k flC) (a-as)/(1-as) . Так, nри дегидрировании Nб -нафтенов 
:r�роисходит простая блокировка поверхности коксом и самореrенерация. во
дородом, поэтому a(t�)=a8. При формальном же описании п,,,2, что можно 
трактовать как двухцентровую адсорбцию предшественника кокса. 

Заключение 
Обсуждаемые в докладе проблемы тестирования стабильности катали

заторов существуют давно, однако в последнее время их острота возросла. 
Во многих процессах достигнут предел активности катализаторов, и новые 
их поколения все чаще отличаются от предьщущих именно стабильностью. 
Цена ошибочных прогнозов стабильности гораздо выше, чем активности и 
требует, поэтому, надежных и обоснованных методов тестирования. 
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МЕТОД КОМПЬЮТЕРНОГО ПРОГНОЭИРОВАНИЯ УРОВНЕй АКТИВНОСТИ 
ПРОМЫШЛЕННЫХ ПЛАТИНОВЫХ КАТАЛИЗАТОРОВ 

А .В . Кравцов, Э.Д. Иванчина, А .В . Сгибнев 

Томский политехнический университет 

В области прогнозирования оптимальных составов катализаторов , в 
частности платиновых нанесенных , на многие вопросы не найдены одноз
начные ответы . Исследования , связанные с модифицированием катализато
ров и прогнозированием уровня их активности в течение межрегенераци
онного цик.да и общего срока службы , ведутся в основном на уровне ка
чественных оценок , так как установить количественные закономерности 
затруднительно[1 ] , [2] . 
Для выявления и количественного представления закономерностей проте

кания реакций необходимо описать образование связи. прочность связи и 
молекулярные орбитали , участвующие в образовании связи с поверх
ностью. Выполнение теоретических расчетов по прогнозированию активнос
ти и стабильности катализаторов может решить вопрос. связанный с выбо
ром оптимальных каталитических систем. Катализаторы отличаются всего 
содержанием металлов на активном оксиде аnюминия . На АП-64 нанесена 
только платина (монометаллический катализатор) , в  У..атализаторе КР-102 
присутствует платина и рений, а  в катализаторах серии КР-104, 110, кроме 
названных металлов содержатся также кадмий, иридий и другие металлы. 
С учетом дисперсных систем. которые образуются в процессе приготовле

ния промышленных катализаторов риформинга и изомеризации, можно отме
тить следующие этапы регулирования : модифицирование носителя и форми
рование его · структуры ; подбор оптимального соотношения платины и дру
гих активирующих добавок; подбор оптимального количества галогена в 
катаnизаторе [ЗJ . 
Влияние добавок рения и олова на дегидрирующие свойства аnюмоплати

нового . У..атализатора обусловлено совокупностью структурного и элект
ронного факторов.Для олова структурный фактор проявляется в росте 
числа активных центров с повышением количества добавки по отношению к 
платине: Sn : Pt=1 , 2  и снижением числа активных центров при даnьнейшем 
увеличении концентрации олова в контакте .  Электронный фактор обуслов
ливает подавление силы активных центров при росте отношений Sn: Pt>1 . 
Электронная плотность на платине за счет олова возрастает , 
собствует падению активности катализатора. Введение рения 

что спо
окаэывает 

иное действие на алюмоплатиновый контакт: число активных центров сни-
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жается ,а  их активность возрастает. Последнее вызвано уменьшением 
электронной плотности на платине эа счет влияния Rе, что способствует 
увеличению активности каталиэатора[2] . 
В табл . 1  помещены данные о6 изменении активности и свободной по

верхности ( дисперсности) платины (YPt) при эакоксовывании моно- и би
металлических каталиэаторов [1 J .  
Введен для количественного выражения изменения стабильности катали

затора критерий коксоустойчивости платины F (измеряемый количеством 
атомов уг�ерода на поверхности катализатора, соответствующим уменьше
нию количества поверхностных атомов платины на 1 атом) [ 1 )  
Показател:ь стабильности sт промотированных катализаторов пропорцио

нален величине коксоустойчивости F .  
Значение коксоустойчивости рассчитывается по формуле : 

F= rc JЛPtJ*  Л Y?t , (атом/атом) 

F- коксоустойчивость ; 
[СJ -концентрация кокса на �.атализаторе , масс . %  
[РtJ-весовая доля платины. масс .%; 

( 1 

Л У?t-степень блокировки активных мета.ллw�есУ.их центров (раэница 
между дисперсностью платины до опыта и дисперсностью платины после 
опыта) , (атом/атом) .  
Мета.плическая активность платинового каталиэатора определяется чис

лом активных центров и пропорциональна дисперсности платины. 
M=[PtJ *YPt*NIAmPtfдe ( 2 )  

М-число активных металлических центров; 
У?t-дисперсность платины, (атом/атом) ;  
N-число Авогадро. 

Кислотная активность связана с содержанием в Pt - контактах raлore
;ioв. Расчеты проводились на нестационарной математической модели , ко
торая поэволяет учитывать деэактивацию ренийалюмоплатинового катали
затора с добавками других мета.плов в процессе У..аталитического рифор
минга на установке КИришинского НПЭ ( табл. 2 ) .. 
Иs ряда полиметаллических а.mомоплатиновых J"..аталиэаторов , для которых 

были при.ведены серии расчетов их активности и стабильности можнQ вы
делить как наиболее эqфек:тивные следующие : сульф}{..дированный алюмопла
тиновый с добавка.ми рения (О . 05S , О. 35Rе , О . 35Рt/Аl , О

-1
) , аmомоплатиновый . 

,/4. ;, 
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с добавками иридия (2. 0Ir,0. 35pt/A1

,t.
0З) ,  а также с добавУ..ами олова 

(О. 5 Sn .о. 35Pt/ Alz 03 ) .  
В �абл . 2  приведены значения атомных радиусов исследуемых мeтaJIJioв , 

а также их валентные электронные конфигурации. Каталитическая актив
ность мета.лла непосредственно свявана с этими факторами. Чем бо.nъше 
эначение атомного радиуса , тем выше активность металла. Кроме того , 
активность элемента зависит от наличия подвижных электронов. которые 
могли бы вступать во вва.имодействие. 
Активность рениевого и иридиевого ашомоплатиновых катализаторов объ

ясняется с точки зрения электронного фактора. Рений и иридий являются . � высок:овалентными метап.пами с наличием подвижных электронов ( Re : Бd 
бs-;, Ir: 5d.f6s� , которые могут выступать как акцепторы и понижать эф
фективный заряд на платине за счет перетягивания электронной плотнос
ти на себя, что способствует увеличению активности катализатора. Более 
того , эти металлы по своей природе обладают хорошими каталитическими 
свойствами. Они обладают сравнительно большими атомными радиусами ( у 
рения r=0 , 136 нм, иридия r=О , 137нм ) , чем олово, германий, эолото.Под
в�.жность электронов может быть выэвана раэличными причинами. Наличие 
подвижных (обменивающихся) электронов является необходимым. но не дос
таточным свойством, та.к: как стерический фактор доступности может свес
ти к нулю потенциальную каталитическую активность соединения . 
При введении олова в состав АПК активность и стаби.JIЬность иэменялисъ 

в зависимости от концентрации олова в контакте . Зависимости активнос
ти и стабильности платинооловянных каталиваторов от концентрации оло
ва имел� экстремальный характер. Видимо, при раэличной концентрации 
проявляются раэличные факторы: структурный и электронный. Интересен 
факт .что при концентрации олова 0 . 20 масс. %  -высокое эначение 
активности и низкое значение стабильности. Теоретически предскаэат:ь 
решающую роль какого-либо фактора сложно . Возможно, олово будет про
являть и. акцепторные свойства , как полупроводник. 
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Таблица 1 

Покаватели активности и стабильности катализаторов 

в сравнении с катализатором состава: 1 . 6  Cd ,0 . 35 Pt/Al 205 

Содержание 

промотора в 

масс . %  

0 . 2  Sn 

0 . 5 Sn 

1 . 0  Sn 

2 . 0  Sn 

1 . 0  Ge 

2 . 0  Ge 

1 . 6  Cd 

2 . 0  Ir 

0 . 35Re 

0 . 35Re+0. 05S 

Число I Относи- 1 Относи-

начальных I тельная I тельная 

металлических
20

1 активность стабиль- 1 

центров М 10 1 ' Ypt6 1 ность 1 

5 . 09 0 . 95 2 . 076 

4 . 86 0 . 91 1 . 46 

4 . 48 0 . 84 0 . 923 

3. 82 0 .72 0 . 538 

2 . 66 0 . 5  0 . 308 

2 . 76 0 . 53 0 . 231 

3 .03 0 . 58 0 . 462 

5 . 15 1 . 00 1 . 00 

4 . 84 0 . 91 0. 462 

5 . 15 0 . 97 1 . 538 

3. 34 0 . 625 0 . 386 

В результате выполненных исследований сформировались предпосылки для 

раsработки и внедрения на нефтеперерабатывающих предприятиях метода 

компьютерного прогноsирования протекания реаУ..ций в проМЬШJленных усло

виях и оптимальных режимов эксплуатации Рt-каталиэаторов , который 

предполагает следующие основные этапы : 

- Выявление и систематизация фивико-химических эакономерностей прев

ращения углеводородов на 6ифункциональных катализаторах . 

- Детальное рассмотрение основных и побочных реакций процессов . 

-Формирование наиболее значимой совокупности реакций, исходя иэ де-

тального механизма, экспериментальной информации и термодинамических 

расчетов. 

- Оценка воэможности объединения компонентов в группы по физико-хи

мичесУ..им приэнакам. 

- Рассмотрение технологических особенностей -превращения углеводоро

дов в проМЬШJленных условиях . 

- Математическое описание процесса и обоснование способа представле

ния всей совокупности энаний о рассматриваемом процессе , объединенных 
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в иерархическую структуру по характерным признакам. 

Таблица 2 
Суммарный выход ароматических углеводородов в % , масс. 
на биметаJIJiических алюмоллатиновых катализаторах (0 . 35 масс. % Pt) 

! Содержание I Ва.nентные ! Атом�ые IЭНергия 
l промотора в l электроны ! радиусы, l иониэа-
1 катализаторе, ! а.томов 1 1 ции 
1 1 элементов 1 1 
1 масс.%  1 1 нм I эВ 
1 1 1 1 
1 1 ! 1 

d . 2  Sn 
0 . 5 Sn 
1 . 0  Sn 
2 . 0  Sn 
1 . 0  Ge 
2�0 Ge 
1 . 6  Cd 
2 .0  Ir 

0 . 35Re 
0 . 05 S 
0 . 35Re+ 
0 .05 S 

1 1 
! 

!I 
5d 6s 0. 133 
вi'вр

z. 0 . 124 
i 
1 

1 -
1 i :?.. ' 

4s 4р 1 0 . 104 1 - ,i. 1 1 /0 

4d Бs 1 0 . 120 1 

вiбs
.t. 

i 0 . 135 1 

5d�6s
.t 

1 0 . 137 1 
1 1 
1 1 

1 1 

168 

8 . 9  
7 . 42 
-
-

7 . 90 

8. 99 
9 . 1 
7 . 88 

! 
1 

1 

1 
1 

Содержание 
ароматических 
углеводородов 
в катализате, 
масс. %  

после после 94х дней 394 дня 
! эксплуатацииl эксnлуатации l 
J катализатора! У..атаиэатора 1 

53. 91  33. 42 
54 . 0  38. 80 
53. 06 44. 52 
51 . 38 46. 70 
47. 30  44. 98 
48 . 10 46 . 39  
49 . 00 45. 11 
55. 14 45. 47 
54 . 36 50. 18 
54. 76 38. 99 
50. 57 46 59 
50. 00 46 83 

1 -

1 
1 
! 
1 
1 
1 
1 

1 
1 
1 
1 
1 

- ' 

::i 1 

1 
1 -

1 -
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На.ми представлены реэу.nьтаты компьютерного прогнозирования работы 
установки Л-35-8/ЭООВ и сравнение их с промышленными данными. Основ
ным практическим преимуществом предложенного метода компьютерного 
прогнозирования ЯВJ1яется тот фак:т , что модели , построенные на учете 
стационарных и динамических особенностей процессов рассчитывают сум
марный временной потенциал межрегенерационного пробега ката.nиsато
ра,что обеспечивает возможность оценки реального потенциала действую
щей установки. 
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OP-AIS  
НЕКОТОРЫЕ ОСОБЕННОСТИ ПОСТРОЕНИЯ И ОПТИМИЗАЦИИ ЭМПИРИЧЕСКИХ 

МОдЕЛЕИ СЛОЖНЫХ ХИМИКО-ТЕХНОЛОГИЧЕСКИХ ПРОUЕССОВ 
П. А. Козу6 . Н. в. Тр_у�, r .  И. Гринь 

Харьковский государственный политехнический университет 

Ранее нами установлено, что эмпирические модели позволяют объе
динять литературные данные , а также получать уравнения, описывающие 
сложный химико-технологический процесс . В качестве последнего был 
выбран метод Андруссова ( окислительный аммонолиз метана , ОАМ) , кото
рый на сегодняшний день является наиболее экономичным способом полу
чения цианистого водорода. 

В то же время, ряд обстоятельств свидетельствовал: традиционное 
построение эмпирических моделей не позволяет учитывать конкретные 
особенности реального производства , что существенно сказывается на 
надежности получаемых оnти�.изационных режимов. Для устранения этого 
недостатка нами были проведены исследования . изложение важнейших ре-
зультатов которых 
составляет существо 
настоящего доклада. 

В качестве тес
товой задачи оыл вы
бран родственный ме
тоду ОАМ процесс ка
талитического окис
ления аммиака , объем 
теоретических и эм
пирических предста�
лений о котором по
зволяет осуществить 
корректное сопостав
ление расчетных и 
практических резуль
татов . 

Исходную базу 
данных составили по
казатели текущего 
контроля работы про
мышленного реактора 
С общее количество 

Таб л ица 
Фрагмент  ба зы данных , и споль зованных 

для п о ст р о ен ия эмпирической  модели  
процесса каталит1че с к о r о  о к и сл е н ия аммиа ка  

р=�� � д , да11- Тем- Вр емя сте-
Об'!>еN-

ленке пе-
пробега  п ен ь 

н о е  
l! Q II - ра-

с е т о R ,  ч 1{ 0 11 -· 

содер- вер- ТУ- вер-
в о з - амми- :rа н и е  1 - 6  7- 1 2  с и и  
дух  ак  NH :a ,  :с с в и .  р а ,  с ет- с ет- NН-з в ата ос 

!( JI  K II  NO , х 
А в с р т Е F у 

6 0 5 0 0  5 4 0 0  1 0 , 20 6 , 1 0  8 9 0  3 4  3 4  9 4 , 80 
6 2 6 0 0  6 2 0 0  1 0 , 46 6 , 60 8 9 0  7 3  7 3  9 2 , 24 
6 1 60 0  5 4 0 0  1 0 ,  1 7  6 , 20 8 9 0  8 4  8 4  9 4 , 72 
5 1 500  5700  1 0 , 3 7  6 , 70 8 9 0  1 2 0  1 2 0  9 2 . 62 
53600  6200  1 0 , 38 6 , 90 9 0 0  4 0 6  4 0 6  9 3 , 67 
62600  5900  1 0 , 2 7  6 , 60 8 9 0  627  627 9 З , 9З 
56600  6500  1 0 , 2 5  6 , 90 8 9 0  7 3 3  7 3 3  9 1 ,  73  
57000  6800  1 0 , 2 4 7 , 20 890  945  945  9 4 , 65 
4 9 5 0 0  5660  1 0 , 28 6 , 20 890  988  988  9 4 ,  J 5 
53000  6000  1 0 , 3 6 6 , 60 890  1 0 1 7  1 0 1 7  93 , 47  
69000  6700  1 0 , 3 2  7 , 00 890  1 4 6 1  4 2 4  9 2 , 3 1  
58000  6600  1 0 ,  1 7  7 , 00 890  1 72 3  6 8 6  9 4 , ЗО 
52500  5950  1 0 , 27 6 , 80 890  1 77 2  6 8 5  9 4 , 1 7 
5 5 0 0 0  6250  1 0 . 1 6  6 , 80 890  2078  9 9 1  93 , 7 4  

5 4 50 0  6 2 0 0  1 0 . 3 1  6 , 70 8 9 0  2 1 3 5 988  IЭ6 , 4 1  
5 5 0 0 0  6 1 00 1 0 ,  1 1  6 . 80 8 9 5  2 3 3 4  1 297  96 , 23 
6 3 0 0 0  ' 69 0 0  1 0 , 27 6 , 30 890  2378  2378  9 4 , 60 

5 1 50 0  5 6 0 0  1 0 .  1 7  6 0 0  8 9 0  2 6 7 0  1 4 1 1 9 6  0 2  
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OP-AIS 

замеров - 335) . В результате статистического анализа параметров и 
функции отклика СУ - степень конверсии аммиака в NO) были отобраны 
данные , фрагмент которых показан в таблице. Размерность величин со
ответствует используемым в реальном производстве. Разбиение времени 
пробега на два самостоятельных показателя С там же , переменные Е и F) 
связано с особенностями формирования рабочего комплекта pt-Rh-гo ка
тализатора. 

Важнейший принцип, предложенный нами для построения модели, за
ключается в учете внутрикорреляционных зависимостей между параметра
ми процесса. Такой подход позволяет понять и объяснить явления , про
исходящие в исследуемой химико-технологической системе, и выявить 
наиболее важные причинно-следственные связи. Благодаря ему было ус
тановлено всего два истинно независиМЪIХ фактора ; расход воздуха Сем. 
табл . .  графа А) и время пробега катализатора Стам же, Е и F) . 

При статистическом анализе исходных данных было обнаружено, что 
многие внутренние зависимости могут 6ытъ описаны функцией общего ви
да 

----- • ( th Xi + 1J ( 1 )  

Параметры X
min 

и X
max 

задают граничное отклонение функции отклика, а 
величина X

i 
-является входным параметром, определяющей выходную вели

чину функции отклика. Использование уравнения ( 1 )  позволило сущест
венно сократить объем последующих расчетных работ. 

Внутренняя зависимость для расхода аммиака является статистиче
ской и не зависит от других параметров: 

где 
( 2) 

Bi 
= -86, 6358 - 1 , 4гО88• fО-3· А  + о . 1огб39·Ао .5 (3) 

А - нагрузка по воздуху (см. табл. ) 

Давление обладает более сложным характером корреляции с незави
симыми параметрами процесса , так как является функцией нескольких 
переменных. Анализ позволил выявить наличие обратной регулирующей 
связи между давлением и расходом воздуха, в результате чего влияние 
последнего на давление конверсии гораздо менее заметно: 
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Хтах - Xmin 

Fun (Xmin' Хтах, Xi) = г 
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где 

( 4) 

р .  = 15 , 575 - г. гв4• tо-8•А ·В  - t , t29г•105•в-1 + 
+ 1 �t29б•А ·В-1 · - 4, 08б• tо-8•А •Е  + 3, 557• to-7•B·E -

t , 449• to-3•r + г, г79• tо-6·в·r c5J 
А, В, Е и f - см. табл. 

Уравнение С5) учитывает влияние времени пробега катализаторных 
сеток и показывает достаточно хорошее совпадение экспериментальных и 
расчеmыхвеличин . Из-за динамического характера регулирования давле
ния и наличия обратной связи . наибольшие отклонения наблюдаются при 
резких колебаниях расхода воздуха и аммиака. Учитывая важность дан
ного обстоятельства, этот вопрос был тщательно исследован. 

Регулирование отношения "воздух/аммиак" имеет динамический ха
рактер. Поэтому в nро111Ь1Wленном процессе возникают периоды нестабиль
ности , приводящие к колебаниям линейной скорости потока. На рис . 1 
показана зависимость выхода продукта от скорости изменения расхода 
воздуха. Хорошо видны как интервалы уменьшения степени конверсии ме
тана в оксид азота C II) , так и его роста. Полученная картина хорошо 
согласуется с положениями теории нестационарных реJ:Имов. 

Для учета выявленной корреляции была введена новая величина -

Степевь конверсии  
NИ:а в NO, Х 
96 

о о 

о 

IЭ2 

/ 

8 8  

о 

о о 
о 

• 

коэффициент нестабильности реJ:Има 
СКнрJ ,  который представляет собой от
ношение производных давления по рас
ходам каждого из реагентов без учета 
зависимости от времени пробега- ката
лизатора. Фактически этот показатель 
характеризует влияние предыдущего со
стояния системы на текущ�е. Использо
вание Кнр позволило существенно повы
сить надежность внутренних функций, 
что является обязательным условием 
адекватности обобщающей модели всего 

-зоо -400 о +4оо +soo процесса. Так. в отличие от идеальной 
Колебание  р а схода воздуха 

отиос1те1ьио средиеrо 
зн ач ения , <м 3/Ч )/ч  

Рио .  1 .  вл 1ян 1 е  колебан1а  на
rруз к 1  п о  в оздуху на степевь  
конверсии  NИ:а 
("t" • 1 , 37 ' 1 0 -4 с . ) 
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схемы смешения потоков, концентрация 
аммиака в реальных условиях зцисит 
не только от расхода реагентов , но 
также от давления и коэффициента не
стабильности режима: 

о 

о 
о 

о 

о 
о о 

о 
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8 • 100 

с =  ( 6) 
К

1
• В  + Кг• А  + К

з
· В· Р  + К

4
• А •Р  

где к1 • · ·  к4 - коэффициенты. зависящие от нестабильности режима. 
Последующие расчеты подтвердили надежность уравнения ( 6) - среднее 
отклонение составило 0 , 24 %; только 13 результатов исходной базы 
данных С см. табл . ) дало отклонение более 1 ,  2 %. 

Высокая надежность полученной модели позволила приступить к 
осуществлению на ее основе более сложных расчетов. 

Изучена зависимость выхода NO от концентрации аммиака в исход
ной аммиачно-воздушной смеси САВС) . Установлено монотонное сни_жение 
показателя a(NO/NH3) при увеличении содержания аммиака , особенно за
метное для области повышенных концентраций аммиака , которые не ис
пользуется в промышленном процессе С рис . 2) .  

Необходимо обратить внимание на то обстоятельство , что получен
ные зависимости не являются "чистыми" ,  поскольку отражают влияние не 
только концентрации NНз , но и давления ( хот� в рассмотренных приме
рах его воздействие на конверсию сказывется в значительно меньшей 
степени , чем содержание аммиака) .  Изменение давления при постоянном 
расходе исходной газовой смеси объясняется падением ее плотности по 
мере увеличения содержания в АБС более легкого компонента - аммиака .  
И хотя влияние этого параметра в дан
ном случае невелико , это обстоятельс
тво свидетельствует о принципиальной 
невозможности выявления корреляции 
a(NO/NH:,J = f(NH:,J , не искаженной 
другими параметрами процесса. 

Таким образом , в результате вы
полненной работы показана адекват
ность расчетных величин реалиям про
мышленного процесса каталитического 
.окисления аммиака под давлением О ,  716 
МПа. 

Выполненный комплекс технологи
ческих расчетов подтвердил справедли
вость предложенных нами принципов по
строения эмпирических моделейсложных 
химико-технологических процессов , не
обходимых для оптимизации. 
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степень  к о нв ер с и и  
N Нэ  в N0 , % 

1 00 .... 1 • 
96  

• 
2 

92 ::3-_ 
□ □ 

88 
□ 

• 
• 

9 1 0  1 1  1 2  1 3  

оо"е11но.е содержание  NНз ,  % 

Р и с .  2 .  зави симость  степени  
конверсии  а1111иака  в N0  от 
к онцентрации NН з и нагру з к и :  
нагр у з к а ,  11 3 /ч : 
1 - 5 7 0 0 0 ;  2 - 60000  

/ 



ОР-Аlб 
ИССЛF,дОВАНИЕ НЕСТАЦИОНАРЫХ РЕЖИМОВ ОСУЩЕСfВЛЕНИЯ 

ХИМИЧЕСКИХ РЕАКЦИЙ НА ПОРИСfЫХ ГРАНУЛАХ КАТЛЛИЗАТОРА 
С ЦЕЛЬЮ УВЕЛИЧЕНИЯ ВЫХОДА ЦЕЛЕВОГО ПРОДУКТА 

Андреев В.В. 
Чувашский rосуни11ерситет, Чебоксары 

Современная химнчССЮ1Я промышленность требует создания и внедрения новых 
высо](оэффе:ктивиых процессов. Целью данноii работы ив:rmется исследование и 
установле1111е высокопро11зводительн= режимов осуществле11Ш1 ра:1nич11ых хими
ЧесIО!Х реmщиi на пористых трануnах жатализатора. С этой то= зрения проаяа
низироваиы. возможности увСJIИчеиии выхода целевоrо продую:а при проведении 
:каталитических рса�щи:й па пор11стых транулах различных rоометрических форм в 
искусствевво создаваемых нестац11онар11ых режимах. Исспедовапии проведены с 
учетом веизотермнчностн rравуны, а таюке -· сопротивлевм массо - и теплообмену 
междv rрануnой н обтекрощей ее внешней реакцио1шой смесь10. 

Рассмотрим рсшщию вида 

(1)  
( а ;  - стехиоl\lетрическве ](Оэффициепты; а; > О - для продую:011 реажции и а ,  < О 
для исходных веществ; А; - символы участВУJОЩИХ в реающл ( 1) веществ), проте• 
Ю!ЮЩУIО на пористых rраиулах J<атализатора сферической, цшшпдрнческой 1ши 
�шастиячатой форм. 

Предположим, что в ядре обтежающеii пористую ч,анулу реакционной смеси 
концентрации Cai веществ А; ( i = 1, ... , n) и температура То меняются со временем 
.по зшюну: 

rде ёех 

1 Ci (t)dt = o,Jтdt О,то = min(i-1 ,- .. ,• • .i ),'f', ТоР, J 
о о d, 

(2) 

и То не зависят от времени t; р; и d; • любые положительные целые числа. 

Для облеrчеини анализа будем считать, что период ,о яв:rmе·rся достаточно боль
шим ( т.е. в идре внешнеrо потою� реа�щнонноii смеси жонцентрацин реаrентов и 
температура меняются со време11ем достаточно медленно) по сравнению с хара:к. 
терными временами протекания процессов в пopиcroii rрануле катализатора 
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ОР-А16 
( усповис квазисrациоиарносrи). в· этом с:пучас ,ядя описания совмссrноrо протс
ЮlНИЯ рсакции (( )  на пористой rpauync :катализатора и диффузии рсаrсптов в ее 
порах можно нспользова:rь стационарную_ квазнrомоrеиную модеш. [1). В слуqае 
реа:кции ( 1} даивая модеп.ь .запишс:rся.: 

х-" ; (х" �) + R;a, �- "' 0,t = 1, ... ,п + 1 (3) 
' 

с rранвчными успови.ями 

х = О:'; = О;х = 1:.q· '; = R,A (Co, C,.,),i 1, .. ,п + 1 ,  (4) 

rдс х - безразмерное рассrоявие o:r центра пористой rравуnы :кaтllltИ:la:ropa ращtуса 

Rn ; С; - :rекущая ](ОВцевтрация i-ro всщесrва ( i = 1 ,  ... ,n); С..+1 = Т - текущее :iua
qeниc температуры; С., - коицснтация i-ro вещества у внешней поверхности rpaнy
JIЬI ( i = 1, ..• ,n); Спп+ 1= Тп • температура на  внешней поверхности rравуnы; Вп+ 1 =Q -
тепловой эффект реакции; r - скорость реакции, рассчи:rа1шая 11а единицу объема 
rраиуnы и яR:WUOщucя функцией концентраций реаrен:rов С; ( i = 1 ,  •.• ,n) и темпе
ратуры Т; D; • - эффективный коэффициент Д11ффузии i-ro вещества в порах ( i = 1 ,  

.•. .n): Dn+1• = i• - эффективный :коэффициент теплопроводности пористой rрануnы 

:катализатора; l3i - коэффициент массообмена по i-Ny веществу между внешним по

током реакционной смеси и внешней поверхврстью rранулы :катализатора; Pn+I -

коэффициент темообмеяа между внешним потоком реакционной смеси и внешней 

поверхностью rрануnы; а. • параметр, определяющийся rеометрнческой формой 

rравуnы ( а. =  О - rшастнвчатая; а. =  1 • цИJIИядриqеская; а = 2 - сфериqеская). Та

кии образом, в модепи (3), (4) (n+l)-e дифференциальное уравнение описывает 
распредсленuе температуры 11. пористой rрануле катализатора. В модели (3), (4) 

таюке предполагается, ч:rо вепнчины D;' и 1,: явтrются постоянными. 

Производительность пористой rранулы каталпзатора по i-му веществу опреде
ляется соотношением: 

(5) 

rде /; = 411 при а. =  2; /; = 2nl при а =1 ( I - высота цндиндра); � = 2s при а. =О (s -

мощадь поверхности мас:rнны, перпендикулярной оси х). Введем усредненное за 

период ,: значение веn:иqнны J,: 
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, ... 1 - -IJ 

п J, = т .1, (t)dt,т = Т0 Р, . 
О t-1 

(6) 

В работе 1.2] было получено решение модели (3),(4) в виде ряда по степеням радиуса 
R. пористой rраиулы катализатора. Воспользовавшись этим решением для опре
дсnения величины J; напишем выражение в виде -ряда до членов второrо пор.ядка 
пo Rn :  

"" "' --а r. - ---"----- -- + -- - 1 =  п 
, g8.:

-t1 

{ 
R; L•+

1 a,ro (1 (а + 3)) .:;rn I } . 1 ' 
a + I  ' 

0 (а + l)(а + З) 1_1 D; В
1 

at
1 

.. -о ........ -о ' , . . . • ' (7) 

rде ro = r ( Со1, ... , Con, То ) и rп = r ( Сп 1, ... , Cnn, Тп ); Cni = Coi - Ui , i = 1 ,  ... , n+ 1 ;  

i31 = �1 ,1 = 1, .. . ,п + 1 Для анализа влияния изменения со временем концентраций 

реаrентов в температуры в ,щре внешнеrо потока реакционной смеси на всnичи11у 

J, разложим функцию ro в ряд по степеням То (t) и Cn- (t) , оrраничившись членами 

второrо 11орядка. Тоrда, подставив соотношение (7) в формулу (6) , получим: 

. 
J, .. �i: �{Го +  f f G; 1J:: (

�� (t) ,ё,(t)=О -tк-1 j•l ж J : t (t):O 
R2 (- •+I •-tl & _ ilл п-1-1 - • ro л + I:I:__!!._ ,c,<-t>=o + (a + l)(a+3) -1 1.1 2 O::,.(t)O::,(t) : 

_ ё,,+-1(-t.)=о 
n+l n-tl а, � 1- Д •+I o+I ?r, 

• LL &,; ii: o(t) ё,(t)=о ii: (t) f,(-t)::0 + 2 LL &,; а:: (t) :, (t) lё,(t)�o ]il -11-1 ,. : 1 ;. (t) -11-1 " /А,-1 • 
!Г l°м1(t):o . •  

�r: (

=О 
(

а +3)) а: 1 
tn+-f(t)=O J 

д =  I:� 1+-- _. 1:1-,=о J <8> 
l•l D1 в, &, : -о U.n+, -

Гo = г(ё01 , ••• ,со.-t1),л = л(с01 , ••• ,с0.+1), в., = т-1 f c,.(t)C,.(t)dt, в,; = s,-..· 
о 

Очевидно, что в стационарном режиме Emj = О ( m,j = 1 ,  ... , n+l). Так как в выраже

нии (8) мы оrраннчились первыми двумя числами ряда, то им можно 11олиоваться, 
коrда второй член достаточно мал по сравнению с первым. В этом сnучае из ана
лиза формулы (8) сле.цует, что при справедливости условия: 

> О, (9) 
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i-й про.цухr при про'J'скании на пористой rрануле :катализа'J'ора реа.1ЩИИ ( 1 )  в ие
С'Iационарном режиме образуе-rся больше, чем в стационарном. Здесь учтено, что 

дця про.цухrов реакции J. ·>о. ТШ< :ка:к ддя И!.ХОДЩ,IХ BCЩCC'l'II J, < о, 'J'O при выпол

нении уацовия: 

н!. •+!. ffr. 1 

o,I;I;
.
s" 

0 ;tt)::::o <О · • .  ( 10) 
..-1 1-1 a:',.(t)a:'J (t) :., 

C11+1lt)=O 
i-e исходное вещее'J'во в нестационарном режиме обраэуется больше, чем а .стацио-

иарвом. Применим полученные резупь:rаты Д!1Я аиапиза возможности у11еличения 

выхода целевоrо продукта II нестационарном режиме в некоторых :каталитических 

рс:акцихх. 
PaCCМO'J'PИII простую реа:кцию: 

( 1 1 )  

rде скорость реа:кции ri описывае'J'ся выражением: 

( 12) 

Здесь ко1 - предэкспоненциапьныl множитель; n - порядок реакции; Ei - энерrия 

mсrввации: R- уиивер"3ПЬная rазовая постоянная. Подставив скорость реакции 
( 12) в неравенство (9), в случае реакции (l l) получим: 

( 1 3 )  

Таким образом, проведенный анализ по:казывает выrодность осуществления .ка

талитических процессов при определенных уацоввях на пористых rранулах ката

.11И:Jатора в нестационарном режиме. 
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ПРОЦЕССЫ ОБРАЗОВАНИЯ ТВЕРДЫХ ОТЛОЖЕНИЙ 
НА ПОВЕРХНОСТЯХ ТЕПЛООБМЕННЫХ УСТРОЙСТВ А.М. Куrепов*, И.В. Мелихов**, Булатов М.А*. А.Я. Горбачевский**, П.Н Вабшцевич***, А.Г. Чурбанов*** 

*ИОНХ РАН, 
**МГУ 1ш.М.В.Ломоносова, 
*** Ииститут Математического моделирования РАН 

Углубление познаний о кинетике образования и роста отложений 
твердой фазы на теплопередающих поверхностях (ТП) способствует 
разработке ра3ЛИЧНЫХ вариантов технологических приемов, схем и 
конструкций, отличающихся экономией металла, природных ресурсов и 
соответствующих принципам оптимального управления совмещенными 
тепломассообменными процесса�ш. В большинстве случаев образование 
новой фазы связано с кристашшзацией малорастворимых солей кальция 
(сульфата и карбоната) (1). 

Экспериментальные исследования процессов отложения на 
охлаждаемой раствором поверхности показали, что для солей с обратной 
температурной зависимостью растворимости толщина 
образующегося слоя с течением времени стабилизируется. Рост слоя осадка 
и термическое сопротивление теплопередаче, уменьшает температуру 
соприкасающейся с раствором поверхности. Это повышает равновесную 
концентрацию растворенного вещества вблизи поверхности, уменьшает 
пересыщение и скорость кристаллизации. 

К моменту наступл,ения стабилизации образуется слой отложений 
значительной толщины. Для компенсации тепловых потерь, связанных с 
ростом слоя осадка, необходимо увеличение поверхности теплопередачи в 
несколько раз. Экспериментально обнаружено, что при определенных 
степенях пересыщения на ТП образуется и может · сохраняться в течение 
длительного времени островковая структура осадка (рис. 1). Эффект 
положительного влияния первичного слоя островковой структуры на 
длительность (почти безнакипной) эксплуатации оборудования обусловлен 
тем, что практически не создавая дополнительного термического 
сопротивления, такой слой создает условия для уменьшения температуры 
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поверхности, и уменьшения интенсивности отложений за счет 
интенсификации теплообмена с увеличением шероховатости ТП. 

Предложена математическая модель ранней стадии nроцесса 
образования солеотложений твердой фазы на теплопередаюших 
поверхностях. Она включала: 

- аналитическое описание процесса зарастания теплопередаюшей 
поверхности первичным слоем отложений при внешних воздействиях; 

разработку методов управляемого синтеза кристаллических 
отложений на ранней стадии в условиях теплопередачи, использующих 
эффект самоторможения роста слоя отложений. 

Для большинства малорастворимых солей, обладающих отрицатель
ным коэффициентом растворимости, фронт зарастания ТП 
расnространяется от выхода к входу раствора в канал. Для математического 
описания перемещения фронта зарастания ТП необходимо учитывать 
кинетику закрытия ТП первичным слоем (ПС), который экранирует 
электрическую и геометрическую неоднородность. 

Основными параметрами процесса образования первичного слоя 
являются время 0pr закрьпия ТП слоем осадка твердой фазы и ero толщина 
Оs;рг• Используя обобщенные параметры, характеризующие направленность 
nротекания процесса образования отложений, записываем уравнение 

(!) 

где s·- величина допустимой скорости накопления осадка на 
теплопередающей поверхности, учитывающая вариабельность процесса; 
Wm1(d), Wpr, Wds. - массовые скорости роста отложений по молекулярному 
(диффузионному) механизму за счет закре�шения готовых кристаллов и их 
разрушения соответственно; F-поверхность теплопередачи. 

В задачу исследования входИЛо определение кинетических параметров, 
служащих для расчета величин в уравнении (1). Результаты проведенных 
экспериментов по кинетике нарастания массы слоя осадка на ранней стадии 
позволили установить вид кинетической S-образной кривой с 
индукционным периодом. Вид кинетической кривой характерен ШIЯ 

физико-химических nревращений, с образованием и ростом ядер [2]. 
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Кинетическое уравнение, учитывающее статистический характер 
перекрытия растущих центров кристаллизации для поверхностных процессов 

11 "'  F(i) = 1-exp[fвs(ф•;(i - ��J. 
Fmм о 

(2) 

где 1;- момент образования ЦК, (t�- время их роста; F(t) -поверхность, 
заняrая растущими центрами кристаллизации, Fi(t-1;)- поверхность, занятая 
растуЩJШ центром кристаллизации (ЦК), . т�- степень закрьrmя ТП 

· первичным слоем отложений. Бьum: приняты следующие допущения: центры 
кристаллизации возникают с определенной вероятностью, за исключением 
пространства, занятого другими ЦК, растуr с линейной скоростью 
одинаковой для всех имеющихся в данный момент ЦК, при столкновении 
растущих UK рост каждого из них в направлении гращщы столкновения 
прекращается. В настоящее время отсуrствуют количественные зависимости, 
позволяющие рассчитать скорость образования центров кристаллизации 88 

на ТП, отсуrствуют также данные об удельной поверхностной энергии 
образования ЦК crer. 

Рост осадка при отсуrстви:и внешних воздействий может быть 
обусловлен различными механизмами поверхностной кристаллизации, 
переносом кристашюв в пристенном слое к межфазной границе и их 
встраиванием в кристаллическую решетку [ lJ. 

Значительные труднести в описании кинетики осаждения этого 
процесса связаны с отсуrствием единой концепции о механизме 
возникновения турбуленrности в каналах. Обычно, для расчета скорости 
осаждения используют . nолуэмпирические зависимости, с достаточной 
степенью точности описьmающие кинетику роста осадка за счет 
диффузионного и турбулентно-диффузионноrо осаждения. В [ l) проведена 
оценка кине:q1Ческих коэффициентов процесса турбулентно
диффузионноrо осаЖдения и получена эмпирическая зависимость для 
расчета скорости роста осадка: 

(3) 
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Pspds/ U. где 't+ = --- --- безразмерное время релаксации частицы. 18µL vL 

Для рассмотренных кристаллизующихся систем разрушение 
образующегося на ТП слоя отло:ж:ений под действием инерционных сил 
потока маловероЯ'ПIО . .  в диапазоне твердостей осадка по Герцу-Ауэрбаху
Ферсману от 1 до 10 и при Re<105 разрушения не наблюдалось (3). 

Для определения кинетических показателей процесса образования 
осадка на ранней стадии (Bs, Ls, crer) был разработан универсальный 
комплекс эксперименrальных установок (1),  позволяющий испаль:зовать 
методы лазерной диагностики для изучения теплопереда1Щ с __ учетом 
накипеобразования при течении в каналах гетерофазных сред в широком 
диапазоне изменения параметров. Оптическая система с разрешающей 
способностью порядка длины волны лазерного излучения позJIОЛН]Iа 
измерить интенсивноС'Пf отра:ж:енного от поверхносrи светового потока, а по 
его изменению судили о кинетике закрытия тп первичным слоем. 

На основании изучения кинетики образования ЦК _ на ТП и , 
результатов спектральных исследований р,ща условно rладJСИХ 
металлических поверхностей, доказавших, что число аIСГИВНЫХ ценrров (АЦ) 
на 3-4 пор,щка - превышает число потенциальных gристаллических 
зародышей, был сделан вывод о постоянстве ;скороС'ПI образования ЦК на 
однотипных структурных элеменrах. 

Линейную скорость росга ЦК в плоск:осrи подло:ж:ки определяли из 
временной зависимосrи функции распределеНИJ!: ценrров по размерам (4). 
Нормальную скорость росга определяли на - основании 
эксперименrальных данных о кинетике изменения высоты слоя отложений_. 
Для определения кинетических параметров ранней стадии gрисrаллизации 
малорастворимых солей из объема раствора использовали методы фотонной 
к�рреляционной спектроскопии. При низком значении индек� влияния 
материала ТП (1)  скороС'ПI росга ЦК � и Ly (в ·плоскости подло:ж:ки) 
незначительно - отличались от нормальной скорости. В этом случае введено 
значение скорости, усредненной по всем rраням, и рассмотрен процесс 
роста центра кристаллизации как квазиизотропный. 
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Идентификация уравнения (2) в предположении :В8=const, I.,.=const, 

F(,:)=J.,.(,:) позволяет записать 

ri = 1 - exp[-yBsL�-i:3 ] , (4) 

Соотношение (4) дает возможность получить общее статистико� 
вероятное-твое решение задач.,I о нахо:ждении времени экраtшрования 
электрической неравновесности 

(5) 

и геометрической неоднородности теплопередающей поверхности 

(6) 

Используя значения 0pr можно рассчитать толщину первичного слоя 
11s,pr и количество образовавшегося осадка Gок этому момецту времени: 

O,,pr = 0.5 L,0pr , (7) 

Расчеть1 по (5-7) показали удовлетворительную сходимость с 
экспериментом. Исследование структурного �овершенства первичного слоя 
в зависимости от соотношения величин В8 и 1.,. ·представляло большой 
практический интерес. Так, при 1.,.=0,5 ю-7 м/с и В8=0,07 106 1/(м2с) 
период образования укрупнённых ЦК увеличивался в 2 ... 2,5 раза. Высота 
отдельных центров достигала 17 и более мкм и бьmа соизмерима с 

- . .· - . 

толщиной 15.г теплового подслоя [1] .  По мере роста индивидуальных центров, 
не перекрывающихся с соседними центрами, их эффективная скорость 
роста уменьшалась. Замедление нормальной скорости роста центров 
кристаллизации по сравнению со скоростями роста в плоскости подложки 
может быть объяснено возрастанием локального температурного перепада в 
растущем единичном центре и снижением температуры контакта вершины 
центра кристаллизации (ЦК) с раствором. При этом достигались условия 
"самоторможения роста" отложений. Различие между рассчитанными 
значениями локальных перепадов ·температуры в ЦК и экспериментом не 
превышало (10 ... 15)%. 
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Проведена экспериментальная проверка допущений, позволяющих 
получить аналитическое решение уравнение (3) для систем CaS04- НзРО4-
Н20 -ТП. Расчетные значения . толщины о, отличались от измеренных не 
более чем на (15 ... 17)%. При пересышениях S<l,3 наблюдался эффект 
самоторможения роста слоя отложений, а при S< l , l  время закрщия 
первичным слоем ТП, вьmолненной из графита, превышало 80 часов (рис. 
1). Подбирая условия кристаллизации (соотношение между В5 и 4;), можно 
добиться . увеличения периода образования островковой структуры. 
Исследования показали, что островковая структура играет роль 
определенного турбулизатора, эффект от которого идентичен эффекту, 
получаемому при использовании накатанных ТП. При '1'1=0,25 ... 0,35 
значение коэффициента теплоотдачи может возрасти на (10-12)%. 

Для. описания образования отложений около препятствий бьmо 
проведено математическое моделирование тепло� массопереноса химически 
реагирующих веществ с применением уравнений Навье- Стокса в 
приближении Бусинеска. Полученные структуры течения и поля 
концентраций использованы для описания роста отложений по 
вычисленным скоростям потока, концентрациям и температуре реагентов. 

Функция распределения кристаллов по размерам определена как 
<р = д2 N / дLдh, где N- число частиц с размером вдоль стенки меньшим L и 
высотой кристалла инкрустации меньше h. Функция распределения q>{L,h, t) 
подчиняется уравнению Фоккера- Планка: 

Здесь GL и Gh -линейнъ1е скорости роста кристалла вдоль стенки и по 
высоте кристалла соответственно,DL и D1i- коэффициенты флуктуаций 
скорости роста. 

Численно исследована задача сопряженного тепло- массообмена для 
проточного реактора с учетом роста отложений на стенке, в том числе для 
обтекания препятствий с различной геометрией. 
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ОР-А\ 8  

Опыт моделирования в изучении механизма сложных 
реакций риформинrа бензинов 

Пашков В.В,, .Деманов Ю.К., Островский Н.М. 
ГНЦ "Институт катализа им. Г.К. Борескова СО РАН'� 

Омский филиал, г. Омск. 
Каталитический риформииr - один из основных процессов нефтепере

работки. Он предназначен для получения высокооктановых бензинов и для. 
производства индивидуальной "ароматики"- бензола, толуола, ксилолов. 
Основные реакции риформинга: дегидрирование нафтенов (Nб ➔ Ar), изо
меризация парафинов (n-P � i-P) и нафтенов (N5 � Nб), дегидроциклиза
ция парафинов (n-P, i-P ➔ Ar) и их гидрокрекинг (n-P, i-P ➔Газ). 

Катализаторы риформинга (Pt/y-Al2O3) традиционно считаются би
функциональными: на платине (Pt0) протекают реакции гидрирования
дегидрирования, на кислотных центрах носителя (КЦ- н+ ,AJ3+) - реакции 
изомеризации, циклизации и т.п. В последнее время доказано, что значи
тельное влияние на эффективность катализаторов оказывает ионное состоя
ние (Ptn+). Авторами [ 1] оно названо (Pt") по способности хемосорбироватъ 
сr-донорные лиганды (например воду) и преДJюжен метод количественного 
определения Pt". Тем не ме�ее характер участия Pt" в основных реакциях 
риформинга и механизи ее действия не установлены. 

Целью данной работы бьшо выяснение роли активных центров плати
новых катализаторов (Pt0, Pt", КЦ) в дегидроциклизации парафинов - наи
более трудной и многостадийной реакции риформинга. 

Эксперименты по риформингу и-парафинов (н-С6, н-С7 и н-С8) 

проводили в импульсном режиме при 350-400°С и атмосферном давлении. В 
качестве газа носителя использовали водород. Катализаторы отличались раз
нь�м набором активных центров платины и носителя: 

• содержащие только Pt0 
- Pt/Si02; Рt/КВаL 

• содержащие Pt0 и КЦ - Pt/Al2O3; (Pt/Si02) + Al2Oз(Cl) 
• содержащие Pt0, Pt" и КЦ - Pt/Al2Oз(Cl); Pt-Re/Al2O3(Cl,S). 
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Для решения задачи потребовался комплекс методов, включающий 

как кинетические эксперименты, так и их математическое моделирование. 
Использованы результаты предыдущих работ по �етике риформинга геп
тана и бензина {2] . Информативность экспериментов повышена за счет ис
пользования метода селективщ>го отравления активных центров. 

Анализ превращений н-rексава и н-rеnтана на Pt0/Si02 в импульсном 
режиме показал, что при отравлении катализатора тиофеном (рис. la) про
исходит изменение зависимостей селективности от степени превращения 
S; = f(X) для N5 и Ar. Т.о. даже "металлическая" платина (Pt0) неоднородна. 
Часть атомов координационно ненасыщены - Pt5+. Они обратимо отрав
ляются серой и ответственны за превращения Ns в Nб· На физической смеси 
Pt0/Si02 и r-AI203-CI неоднородность Pt0 маскируется влиянием кислотных 
центров AI203 (рис. 16). Катализаторы содержащие все три типа центров 
(Pt/AI203-C!) д�монстрируют еще более сложное поведение. Селективное 
отравление Pt приводит к тому, что селективности образования N5 и i-P ме
няются местами (рис. 2), т.е. изменяется соотношение главных маршрутов 
превращения n-P (см. рис. 3). Все это не позволяет однозначно интерпрети
ровать экспериментальные данные и сделать заключение о роли Pt0 и Ptcr в 
схеме реакций. Поэтому для решения проблемы использовано математиче
ское моделирование импульсных экспериментов и дополнительные опыты 
по превращению и-октана. 

Математическая модель записана в виде уравнений изменения кон
центраций компонентов (У;) со степенью превращения n-P (Х): 

N ,R . • / R  • 

dx �tivykjY;tp1 J;v11k1Y19'1 

Она не содержит, поэтому, времени контакта (трудно измеряемого в 
импульсных экспериментах) и позволяет заменить константь1 скоростей kj 

на &rносительные kj kj/k1. Абсолютные величины kj в такой модели зна
чения не имеют, кроме того k*1 =l.  Выбор k1 в качестве константы сравне
ния продиктован протеканием реакции п-Р ➔ N5 на Pt0, присугствующей в 
катализаторах всех типов. 
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Рис. 1. Риформинг гептана при селективном отравлении катализаторов. 
( -- ) - свежий катализатор, (-------) - отравление тиофеном. 
1,2,3;4 - номера импульсов подачи сырья после подачи импульса 
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Рис. З. Схема- превращений компонентов на катализаторах риформинга. 
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ОР-А1 8  

Таблица 1.  Оrносителъные константы скоростей реакций. 

Катализатор k/' kz'' k/ k,/ k5* k6* k7* kв" 

PtO/Si02 1.0 -- 0.5 3.66 0. 15 -- -- --
Pt/KBaL I.0 -- 0.5 2.50 0. 15  -- 3.5 --
PfO+Pt"/Al203 1.0 0.27 0.5 7.53 0. 15 0.1 о.о 6.88 

Pt-Re/Al20з 1 .0 3.09 0.5 8.35 0. 15  0.1  0.22 9.39 

о 20 40 60 
Степень превращения, %. 

Рис. 4. Зависимости селективностей (S1) от степени превра
щения н-октана (Х) на катализаторе Pt-Re/Al20з(S). 
Точки - эксперимент, линии - результат расчета. 
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Моделирование состава катализаторов заключалось в том, что значе
ния kj для всех реакций, идущих на Pt0, определяли из экспериментов на 
образцах, содержащих только Pt0 (т.е. на Pt/SI02). Оказалось, что превраще
ния на Pt/SI02 ограничиваются реакциями 1,3,5,9 на Pt0 и 4 на Pto+, яв
ляющейся частью Pt0• При переходе к следующей по сложности системе 
(Pt/Si02) + Al203(Cl}, содержащей Pt0 и КЦ, эти . kj фиксировали, и доби
вались описания только за счет реакций идущих на КЦ. Таковыми оказа
лись изомеризация n-P � i-P и Ns � Nб. Наконец, для катализаторов, со
держащих ионную платину Pt.,., потребовалось введение маршрутов прямой 
циклизации (6 и 8 на рис. 3), протекающих с. промежуrочным образованием 
олефинов. Результаты для части образцов представлены в таб. 1, а пример 
описания для катализатора Pt-Re/Al2O3(S) приведен на рис, 4. 

Отметим также ряд существенных деталей. Константы равновесия ре
акций 1 ,2,3,4 определяли независимо из термодинамических данных путем 
агрегирования констант равновесия для индивидуальных веществ . методом 
теории графов [З). Алкилциклогексаны (Nб) составляют 25-3,5% сырья ри
форминга, однако, при превращении индивидуальных парафинов практиче
ски не обнаруживаются, т.к. реакция 9 (N6 ➔ At) в -100 раз быстрее осталь
ных. Поэтому соответствующая константа скорости определялась независи
мо [4]. 

Основной результат работы заключается в установлении роли отдель
ных типов активных центров (особенно ионной платины Pt.,. ) в реакциях 
риформинга (рис. 3). Представления о характере действия Pt" явились осно
вой при создании новых промышленных катализаторов. 

1 .  A.S.Belyi, M.D.Smolikov, N.M.Ostrovskii, Yu.N.Kolomytsev, V.К.Duplyakin // 
React.Кinet.Catal.Lett., 37, 457 ( 1988). 

2. Н.М.Островский, В.П.Соколов, Н.В.Аксенова, Б.Н.Лукьянов // Труды конф. 
"Хиыреактор-10", Толыnти, 1989, ч. 1 ,  с. 49. 

3. С.Л.Лебедева, Н.М.Островский, С.И.Спивак // Кии. и катал., 34, 17 1  ( 1993). 
4. Н.М.Островский, Л.А.Карnова, В.К.Дуплякин // Кии. и катал. , �. 1 1 17 (1984). 
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ОР-А 19  
РАСЧЕТ НАБЛЮДАЕМЫХ СКОРОСТЕЙ В РЕАКЦИИ ПАРЦИАЛЬНОГО 

ОКИСЛЕНИЯ ПРОПИЛЕНА НА МНОГОКОМПОНЕНТНОМ 
КАТАЛИЗАТОРЕ 

Алькаева Е.М., Андрушкевич Т.В., Малиновская О.А.. Чумакова И.А., 
Замулина Т.В. 

Институт катддиза им. Г.К. Борескова СО РАН, НОfJосибирск 

Переход к проМЬПWiенным условиям осуществления любого каталити
ческого процесса сопряжен с рядом трудностей и, в первую очередь, требует 
описания скоростей химического превращения, наблюдаемых на крупном: 
зерне катализатора. 

Ранее [ 1} исследован процесс парциального окисления пропилена в ак
ролеин на многокомпонентном катализаторе на основе упрощенных кине
тических уравнений, описывающих протекание основной и побочной реак
ций в узкой области условий. Результаты для зерен разной крупности были 
получены аналитически. 

В настоящей рабоrе в результате обработки на ЭВМ эксперименrаnьных 
данных, полученных в кинетической и переходной к диффузионной облас
тях, рассчитаны наблюдаемые скорости по полным кинетическим уравнени
ям, описывающим этот процесс в широкой области изменения конце,rтра
ций и температуры. 

Эксперимент 
Окисление пропилена проводили на катализаторе, содержащем оксид

ные соединения Мо, Bi, Со, Ni, Fe, К, Si и имеющем удельную поверхность 
10 м2/г. Кинетику исследовали в проточно-циркуляционной установке с 
хроматоrрафическим анализом компонентов реакционной смеси на части
цах катализатора разного размера и формы: фракции 0.25-0.50 мм, кольце 
диаметром и высотой 6 мм с толщиной стенки 2 мм, цилиндре диаметром и 
высотой 6 мм. Пористая структура кольцеобразного катализатора бидис
персна: объемы пор с радиусом 100-300 А и 1000-2000 А примерно равНЪI. 
Цилиндрическое зерно имеет однородную пористую структуру, преобла
дающий радиус пор около 600 А. Общий объем пор в обоих случаях 
0.4 см3/r. 
Кинетика реакции 

По результатам экспериментов, выполненных в кинетической области, 
устаномена схема реакции и соответствующие ей кинетические уравнения: 
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W1 СзЦ.О Wз " С�4.О2 

СзНвО У �
4

СО, СО2у 

W7 -----'t 
'---------- Wв -,-------' 

кlс • ( l + K2C ) п р  а к р  
l + КзС + К4С / Со + К5С ' а к р  п р  2 ак 

w2 = К 6СпрсО2 ' 

WЗ = К 7С
акр ' 

w5 кlОсак , 

w6 кнс
ал

, 

W7 = Kl2Cnp' 
w8 = К вСпр ' 

где ½р, Ca,q,, Сак, Сал, С02 - конuен:rрации пропилена, акролеина, акрило
вой кислоты, аллилового спирта и кислорода, соответственно. Методом не
линейного программирования [21 рассчитаны константы уравнений и их 
температурные зависимости, приведенные в Таблице 1. 

Таблица l.  
Константы кинетических уравнений и их температурные зависимости 

К;_ К1 К2 Кз � Ks � К7 
Размерность л/м2с л/мотrь л/моль - л/моль л2/моль-м2-с Л/VJ.2 •С 

ВеличинаКь 2.0.10-4 235 63.6 4.8 5.9•103 7.з.�о-4 1.1. 1 0-1 
ззо0с 

�,ккал/моль о 12 10 -20 о 19 1 9  

Ki Кs К9 К10 Кн К12 К13 
Размерность л2/моль-м2-с л/моль л/.м2.с л/м2-с л/м2-с л/м2-с 
ВеличинаК;_, 7.1.10-3 5.о.1оз 1.2. 10-7 1.0, 10·6 2.3•10·6 2.0° 10·8 

ззо0с 

Еь ккал/моль 25 о 20 1 5 10 10 

Кинетическая модель использована нами для моделирования проце,сса в 
зернах разной формы с целью расчета наблюдаемых скоростей, опреде.1rния 
степени использования внуrренней поверхности катаJШзатора и селектн вно
стей процесса по отдельным веществам. 

191 

к8с С0 акр 2 w -�-----..:--,,,-�, 4 - 1 + к9с0 2 



ОР-А 19 
Расчет оwподаемых Cl[Opocтei Стационарное распределение хонценrраций BНYIJIИ зерна оIШсьmается краевой задачей для сисrемы дифференциальных уравнений следующего вида: 

(d2C . . l dC.) D. _21 +- ·  drl = I;a. W ' 1 dr r m 1,m m r=O: dC. dr1 

где i - номер вещества, i=l, ... ,5; Di - эффективный коэффициент диффузии i-io вещества; С;.0 - хонцеmрация i-ro вещества в пото:ке; · aim - элементы сrехиометричес:кой :матрицы:;· Rэо - эквивалентный радиус чаСТНЦЬI. На основе метода :коллохаций (3) разработан алгоритм для численного моделирования стационарных режимов в отдельном зерне катализатора. Узлы сетки по радиусу зерна распо,лагаются в нулях полинома Яхоби, порядок которого равен количеству внутренних точек сетки. Выбор порядка полинома rарантирует необходимую точность расчетов. Для решения возникающих в схемах си.стем нелинейных алrебраических уравнений используется метод Ньютона-Рафсона с коэффициентом демпфирования, отличным от 
1 в случае необходИМости (4). В модели, кроме кинетических параметров, используются эффективные коэффшщенты диффузии и эквивалентный радиус Rэкв сферического зерна. Rэкв, как известно, равен ЗУ /S, где V - обьем, а S - внешняя поверхность частицы. ,В данном случае Rэкв = 0.225 см для кольца и 0.36 см для шmиццра. Используя данные о пористой СiруКТуре зерен :катализатора, :коэффициент диффузии Dл вещест:ва А в :каmщляре радиуса r определяется по формуле 1 DA где D1 - молекулярный, а Dj - кнудсеновский коэффицненты диффузии [SJ. Коэффициент проницаемости выбран равным 0.13 в результате численного моделирования условий; соответствующих эксперименту на крупных зернах. Полученные значения эффективных коэффициентов диффузии :компонентов реакционной смеси внуrри · зерна катализатора, имеющего форму цилиндра или кольца, приведены в таблице 2 длл диапазона температур, исследованного в эксперименте. Вьmолненные расчеты показали, что степень использования внуrренней поверхности зерна Т\ зависит от эквивалентного радиуса зерна, температуры и состава реакционной смеси (Таблица З). 
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Таблица 2. 

Коэффициенты диффузии компонентов реакционной смеси 
Di, см2/с Кольцо Цилиндр 

3000С 3300С 360°С 3900С 300°С 330°С 360°С 390°С 
Dпр 0. 192 0.203 0.213 0.224 0.156 0. 164 0.172 0. 179 
Dакр 0.170 0.179 0.1 88 0.197 0. 1 37 0. 144 0.151 0.157 
Dак 0.1 53 0.162 0.170 0.178 0.123 0. 130 0. 136 0.141 
Dм 0. 168 0.177 0.186 0. 195 0.136 0. 143 0. 149 0. 1 55 
Do2 

0.256 0.270 0.281 0.294 0.202 0.212 0.220 0.229 
Таблица 3. 

Степень использования внуrренней поверхности зерна катализатора в зави
симости от эквивалентного радиуса, температуры, состава реакционной сме.:. 

си и степени превращения 
х, Спр/Со

2 
=8: 1 1 ;  Кольцо; Цшnmдр; 360°С 

% 360°С Спр/Со
2 

=8: 1 1  ½р /Со2 
Кольцо Цилиндр 300°С 330°С 360°С 390°С 8:1 1 6:1 1 8:25 6:20 

5 0,81 0,65 1 ,00 1 ,00 0,81 0,64 0,65 0,60 0,44 0,44 
10 0,77 0,53 1 ,00 1 ,00 0,77 0,64 0,53 0,50 0,45 0,45 
20 0,73 0,50 1,00 0,92 0,73 0,63 0,50 0,47 0,45 0,45 
30 0,72 0,50 1 ,00 0,87 0,72 0,63 0,50 0,47 0,45 0,45 
40 0,71 0,50 0,98 0,84 0,71 0,63 0,50 0,47 0,45 0,46 
50 0,71 0,49 0,96 0,82 0,71 0,64 0,49 0,46 0,45 0,46 
60 0,71 0,49 0,94 0,8 1 0,71 0,64 0,49 0,46 0,46 0,46 
70 0,71 0,49 0,93 0,80 0,71 0,64 0,49 0,48 0,47 0,47 
80 0,72 0,50 0,92 0,80 0,72 0,66 0,50 0,49 0,48 0,48 
85 0,72 0,51 0,92 0,8 1 0,72 0,66 0,51 0,50 0,48 0,49 

Как видно, ,, уменьшается с увеличением размера зерна, температуры 
реакции и с уменьшением соотношения начальных концентраций пропиле
на и кислорода. Выявлено влияние степени превращения на степень ис
пользования: при пониженных температурах (300-3ЗО0С) 11 уменьшается с 
повышением конверсии, при ·увеличении температуры (360-390°С) это 
влияние сглаживается, но при большом содержании кислорода степень ис
пользования с увеличением степени превращения даже увеJП1.ЧИвается. 

Зависимость селективностей по продуктам реакции от степени превра
щения пропилена при разной степени использования, определяемой изме
нением размера зерна, температуры и соотношения реагирующих компонен-
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ОР-А19  
тов, приведена на рисунке. Анализ этих зависимостей показывает, что се
лек:nшность по основному продух.ту реакшш - акролеину - уменьшается с 
увеличением степени превращения, температуры и содержания кислорода в 
реакционной смеси · независимо от формы зерна. Соответственно увеличи
·ваются селек:mвности по продуктам: более глубокого окисления: акриловой 
кислоте, СО и СО2• Рост диффузионного торможения усиливает это ВIIИЯ-
ние. 
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Зависимость селекти:вностей по продуктам реакции от степени превращения 
пропилена. 
а) 1-3 - 360°С; ¼р /Со2 =6: 1 1 ;  l - фракция 0,25+0,50 мм, 2 - кольцо, 

3 - цилиндр. 
б) 1 -4 - кольцо; ¼р /Со2 =6: 1 1 ; 1 - 300 °с, 2 -330 ос, 3 -360 ос, 4 -390 °с. 

5-6 - цидиндр; 390 °с; 5 - ¼р /Со2 =8: 1 1 , 6 - ¼р /Со2 =8:25. 
Таким образом, на основе констант, полученных при обработке экспе

римента, выполненного в кинетической области, коэффициентов диффузии 
компонентов реакционной смеси и параметров пористой структуры катали
затора в работе рассчитаны наблюдаемые скорости реакции парциального 
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ОР-А19  

окисления пропилена в акролеин для гранул многокомпонеIПНоrо катализатора разной крупности и формы. Использованный метод расчета позволяет предсказать изменения каталитических свойств на зернах разной крупности. 
Литература 1. Малиновская О.А., Алькаева Е.М., Андрушхевич Т.В. Тез. докл. на 6 конфер. по окислиr. гетер. катализу. - Баку, 1988, cl74- l75. 2. Розенброк Х., Сторн С. Вычислительные методы для инженеров-химиков. - Москва. Мир, 1968, с. 107-112 3. VШadsen J., Michelsen М. Solution of differential equations models Ьу polinomial approximation. - Prentice-Hall, Englewood Cliffs, NJ, 1978. 4. Чумакова Н.А. Математические методы в химии. VIII Всероссийская конфереmщя. Тезисы докладов. - Тула, 1993, с.13. 
5. Малиновская О.А., Бес.ков В.С., Слинько М.Г. Моделирование каталитических процесов на пористых зернах. - Новосибирск: Наука, 1975, - 205с. 
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Syntheaia Oas Produ.at1on Ьу Cittalytic Par:tial Oxiclat!.011 io 
Uoidirectional and aeversed Flow Reac:tora . 

Ann м .  De Groote and Gilbert F .  Froment 

LaЬoratorium voor Petrochemische Techniek, Universiteit Gent, Кrfigs/aan 281, 
В9000 Ghent, Belgiunt. 

synthesis gas is :mainly produced Ьу steu reforrninq of natural 
qas in multi-tubular reactors at temperatures of 850-9Оо • с  and 
pressures up to 30 bar . The H2/CO-ratio of the obtained syn9as is 
about З ,  and is too high for :further application in Fischer
Tropsch synthesis, methanol synthesis and C)Xo-synthesis . An 
alternative proces• laading to а synthesis qas with а ·1ower 
H:u'CO-ratio is tha partial oxidation, or autothermal reforrninq 
when steam is added, of natural gas . 
This proces consists of the total comЬustion of а fraction of  the 
'methane , the steam- and C02-reforming of the remaininq methane 
and the water-qas shift reaction : 

сн� ➔• 2 02 " СО
-;. 

+ 2 Н2О 
сн, + H;iO " СО + з На 

СН
4 

+ СО2 .- 2 СО + 2 Н2 

СО + Н20 .- СО, + � 

Detailed kinetics are required for the successful sim,11 llt:i on nf' 
the Ьefore mentionnecl. procE1sses . Since the reactions are very 
fast,  severe diffusional limitations occur. In the simulation of 
а unidirectional reactor а one-dimensional heterogeneous model 
accounting for internal diffusion limitatiC)ns is applied, with 
effectiveness factors determined from а numЬer of off line pellet 
simulations for various qas phase conditions . 
The catalytic partial oxidation of CH4/02-mixtures and CH4/air_ 
mixtures in an adiabatic fixed bed reactor was simulated based 
upon the kinetics for total combustion, steam reforminq and the 
water gas shift reaction and carbon deposition . The contribution 
of the homogeneous reactions durinq the catalytic partial 
oxidation wав found to Ье negligiЫe. The reactor model was 
tested for typical industrial conditions . The aqreement between 
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obaerved and aimulated values was quite 900d . 
In the p&rtial o:xidation process coke deposition can occur 
accordinq to methane crackinq and the Вoudouard reaction: 

сн. - с + 2 ц.  
2 СО .., С • С'О2 

Part of th• coke can Ье gasified Ьу either steam or o:xygen :  

с: +  �о ... со + �  
С +  02 _. СО2 

'l'he influence of the operatin9 variaЬles and the feed composition 
on coke ·deposition are also studied. The evolution of the coke 
content with time,was included in the simulations so а■ to check 
vether or not а staЫe reactor operation wa• possiЫe . It was 
proven that а staЬle reactor operation is possiЫe for the 
partial oxidation of methane with air or o:xyqen, even when small 
.uaounts of carЬon 11.re deposited on the catalyst surface. When air 
iв used, IНthane conversions of 85 lf! and hiqher are reached, 
depend.inq upon the feed composition . The oxyg-en conversicщ varies 
Ь.tween 96 , and 100 , .  When oxygen is used instead of air, the 
methane conversion lies :Ьetween 90 , and 100 , ,  which is slightly 
higher. The oxyqen conversion is about the aame . It also seems 
that the coke content of the catalyst is lower and that the zone 
in which carЬon laydown occurs is shorter, when o:xyge� is used 
instead of air. 
The addition of carЬon dioxide and/or steam leads to а 
siqnificant change in the H2/CO-product ratio of .the synthesis 
9as . The 11.ddi tion of СО1 increases the С/О- and C/H-ratio of the 
feed, thus leadinq to а H2-poor syngas . In the preaence . of steam 
the C/H-feed ratio is decreased and а synthesis qas with higher 
H:z/CO-ratio · is obtained. Changes in the feed composition are 
reflected in the quasi steady state coke content of the c11.talyst 
as well , When steam is added, tbe coke content of the catalyst 
is higher and coke deposition occurs in е larger zone of the 
reactor . In the literature it is assurned that the addition of 
steam to the feed mixture inhiЬits coke formation, but the 
oxidising power of o:xygen was underestimated when the rate 
equation for the combuetion of the coke is independent of the 
partial pressure of o:xygen . When carbon dioxide is added, the 
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coke content of the catalyst decreases faster in the firвt part 
of the reactor becauae of the very rapid reverse Boudouard 
reaction. 
Finally, the feaaiЫlity of the catalytic partial oxidation of 
methane into вyntheaia gав in an adiaЬatic reverвed flow reactor 
was investigated . The catalytic bed is fed at а relatively low 
temperat.ure and serves as а combined heat reqenerator and 
reactor . This is а transient operation and the travelin9 wavea 
of temperature and concentrations are simulated for typical 
operatinq conditiona . 
The total comЬustion reaction is followed Ьу the endothermic 
reformin9 reactions and the mildly exothermic water gas shift , 
leading to а temperature profile consisting of а plateau and а 
steep decrease . As the semi-cycle proceeds, the temperature wave 
wanders through the reactor at а constant velocity. Three 
different staqes can Ье observed in а semi-cycle : а wave 
developing stage, а wave widening stage and а staЫe wave stage . 
This is а peculiarity of the reversed flow operat.ion for 
processes with consecutive exothermic and endothermic reactions . 
In the wave developing stage , early in the semi-cycle , higher 
peak temperatures ( curve 1 , Figure 1 )  are encountered . The 
direction of the flow has to Ье reversed when the exit 
conversions to the secondary products, Hz and со, are still hiqh, 
so that the temperature pealt is located at the end of the 
reaction zone . The temperature profiles immediately after flow 
reversal exhiЫt а different shape . than the later ones . As the 
semi-cycle proceeds , the peak at the end of the wave decreases, 
due to the endothermic reforming reactions , while simult.aneously 
а peak develops at the onset of the reaction zone because of 
methane comЬustion , so that. temperature profiles with two peaks 
are obtained . 
When the second peak has disappeared the wave widening staqe is 
reached and the temperature. wave w1:шder11 throuqh 1:.he Ьес1 wi-c.h 
constant peak height , although the reaction zone broadens . This 
is caused Ьу axial heat conduction at the end of the plateau with 
downward slope { curves 2 and З, Figure 1 ) . In the third stage, 
the staЫe wave travels t.hrough the catalyвt bed without 
distortion ( i . e .  from curve 4 onwards ) .  
The simulations showed that coke formation during the reversed 
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flow partial oxidation of methane into synthesis 9as is not. 
excessive . As the temperature wave wanders throuqh the reactor, 
the coke deposition movea along too . During tbe wave widening 
stage of the semi-cycle, net gasification of coke was observed 
at the 11.Xial position corresponding to the end of the temperature 
plateau; во that part of the coke deposited in the previous semi
cycle is rerrioved. At the downward slope o:f the platea.u, net 
coking occurs , but most of the coke is removed as the semi-cycle 
proceeds . It. вeems justified to conclude that excessive cokinq 
can Ье avoided in а reverвed flow reactor I provided that 
appropriat.e operatinq conditions are selected . 
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Figure l t  
catalyst temperature throuqh the reactor for various moments in 
а semi-cycle of th·• permanent regime , The flow is reversed every 
JSOO s ,  ( t  • .clocli.: time [s] , т, "' cata).yst: temperature [К] , z • 

. a�ial position in. the reactor [m] ) 
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Beeckman and Froment ( 1�79 ) introduced а probahilistic kinetio 
approach for the coke formation and deactivation Ьу site coverage 
which was then extended to incl�de coke growth lelid:i.ng to pore 
Ыockage ( 1980 ) .  The topology of the pore network of the. catalyst 
particle was described Ьу means of а Bethe-tree . More recently 
Sahimi & Tsotsis ( 1985 ) and веуnе and Froment (1993 )  applied 
percolation theory for this . An example is given of coking in а 

formed through а kind of polymerization process and diffusional 
limitations on the main reaction are accounted for .  The effect 
of pore· ыockage on the mass tranfer inside the catalyst was also 
introduced into the model equations . 
The above example dealt with only one main reaction, Many 
catalytic hrdrocarbon conversion processes consist . of very 
cornplex reaction networks , so that selectivities are important 
features . маnу components of the reaction mixture may lead to 
coke and the various reactions are likely to Ье deactivated in 
е aitreren� way . '.l'ne paper proposes an approacn :tor moc1elJ.пg_ tll.1.1:1 · 

without introducing an excessive numЬer of parameters . 
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АдСОРБЦИОННО-КАТАЛИТИЧЕСКИЙ ПРОЦЕСС Д11Я ОЧИСТКИ 
ОТХОДЯЩИХ ГАЗОВ ОТ ОРГАНИЧЕСКИХ СОЕДИНЕНИЙ: 

ИССЛЕДОВАНИЕ КИНЕШКИ И МОдЕЛИРОВАНИЕ ПРОЦЕССА 

А.Н.Заrо!)}'Йко, О.В.Костенко, П.Г.Цырульников, 
В.Н. Томилов, В.С.Сальних:011, · А.С.Носков 

Институт катшшза СО РАН им.Г.К.Борескоr1а 

Очистка· отходящих .газов промышленных предприятий ar л�их 
органических соединений . -(ЛОС) является весьма актуальной проблемой охраны 
атмосферного воздуха. В настоящее время для очистки lrrходящих газов используются 
различные техполоrnи. основанные на изм:ече11ии примесей, либо на их уничтожении 
(что особенно выгодно при очистке газов, содержащих органические примеси в 
низких концентрациях или содержащих трудноразделимые смеси различных 
примесей), в основном, путем их глубокого окисления до экологически безвредных 
продуктов - диоксида углерода и воды. Среди последних технолоrnй наиболее 
эффективными Я13JIЯЮТС1f процессы основанные на каталитическом окислении. 

Особенно среди процессов каталитического окисления органических 
соединений можно вьшелить реверс-процесс, основанный на периодическом 
изменении направления движения реакционной смеси через слои катализатора и 
инертного материала. При этом слои инертного матери;ала выполняют роль 
регенератора тепла, что позволяет отказаться от rромоздких рекуперативных 
теплообменников и . автотермично перерабатывать газы с концентрацией примесей 
вь�ше 0.8 r/м3• Способ отличается низкими энергозатратами, просrаrой управления. 
высокой стабильностью при переработке rазов е переменными параметрами 
(расходом, температурой, составом). Для смесей с концентрацией 0.8 r/м3 также 
требуется подвод топлива (природного газа) либо электроэнерmи, хаrя и в 
существенно меньшем количестве, чем в вышеописанных процессах. 

Для газов с еще более низким содержанием ЛОС (порядка десятков и сотен 
мг/м3) наиболее перспективным представляется использование адсорбционно
кт-ашrrических процессов, которые позволяют накапливать органические соединения 
на поверхности оксидных катализаторов и проводить их· периодическое окисление за 
счет разогрева катализатора. Настоящая работа посвящена разработке реверс
процесса, использующего указанный принцип. 

Ранее делались попытки создать математическую модель каталитического слоя, 
периодически работающего в условиях· адсорбции и выжигания органических 
соединений [1,2]. Общие закономерности сгорания горючих соединений, находящихся 
на твердой поверхности, в гетерогенных системах с фильтрующимся газом были 
рассмотрены ранее в рамках теории фильтрационного горения [3]. Главной проблемой 
в этих исследованиях бьmа невозможность точного количественного описания 
моделируемых систем ввиду отсуrствия представительной кинетической модели. 

В рамках настоящей работы бьmо показано (4,5], что в первом приближении 
кинетическая схема реакции 

CnHmOк + 02 ⇒ СО2 + Н2О (1) 
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,протекающей через образование поверхностных продуктов хсмосорбuии 
органических соед11нс1шй, может выражена в виде бругто-уравнен11й: 

CnHmOk + µ [О] => µ [Р] (2) 
µ [Р]+ v02 => п СО2 + т/2 Н2О + µ [О] · (З) 

где [Р] - поверхностное соед1111е1ше, а [О] - окисленный активный uснтр 
катапизатора. Данной кинетической схеме соответствует следующая наблюдаемая 
кинетическая модс.r1ь: 

А n} 

W, = К1 С z •2 о 
/\ п4 

W2 = К 2 Z  п З С О 

(4) 

(5) 
Кинетические параметры определялись на основании экспериментов по 

окислению кумола ш1 мед11охромалюмоокс11д11ом катализаторе ИКТ-12-8 [6}. 
Наблюдаемый порядок скорости хемосорбции W1 110 кумолу (n1) близок к 0.5, 
остальные порят:.11 (n2•114) близки к единице. Наблюдаемые энергии активаuии 
реакций составили 37.3 11 75.8 кДж/моль,соотвстственно. 

Предложенная нестационарная кинетическая модель обеспечивает 
удов.пстворительнос описание релаксаuионных экспериментов, а также может бьпъ 
использована DJIЯ оп11са11ш1 ироuсссов окисления нс только кумола. но и друп�х 
ароматических углеводородов. 

Дпя математического модс.rшрования процесса бьv�а предложена 
математическая модель адиабатического слоя катмизатора. включающая в себя 
описания процессов физической алсорбции II хемосорбшш. окисления поверхностных 
соединений к11слородом. тепло- и массобмена между катмизатором и газовым 
потоком, тешюпроводности скелета слоя катализатора. 

Дпя численного решения модели была создана программа для персонального 
компьютера на языке PASCAL. Алгоритм решения модели основан на балансных 
конечно-ращостных схемах с трехуровневой итерационной структурой: на первом 
уровне проводился рассчет конuентраций компоuентов в газовой фазе, далее на 
втором уровне рассчитывались инерционные поверхностные концс11траци11. а 11а 
третьем уровне проводилось итерационное решение уравнения теплопроводности. 
Тестовые примеры подтвердили хорошую точность алгоритма 11 выполнение теплового 
11 материального бманса в системе. 

Моделирование режима адсорбuии органических соединений при комнатной 
температуре показало, что в этом случае в слое катализатора образуется фронт 
адсорбции, медленно движущийся в направлении фильтрации газа. При этом слой 
остается практически изотермическим в связи с незначительным тепловым эффектом 
адсорбuии (адиабатнческий разоrрев не более 1°С) ввиду низкой конuентраuии 
органических примесей в моделируемой смеси (50-200 мrlм\ Скорость движения 
фронта определяется уравнениями материапыюго балаиса, а структура фронта 
(ширина. градиент коиuентраций по длине слоя) - параметрами массобмсна. 
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В начале цикла адсорбции содержание ЛОС в отходящих rазах практически 
равно нулю до момента. когда фронт адсорбции достигасг выхода из слоя 
к:атализатора. Например, максимальная длительность защнт11оrо действия слоя 
катализатора (при времени контакта 3 сек) при очистке газов. содержащих 50 мr/м3 

стирола, составляет величину около 230 часов. 
Выжигание - хемосорбированноrо ЛОС модмировалось как в режиме 

постоинноrо направления, так и в режиме периодического реверса потока газа. 
Показано,· что при подаче в реактор воздуха с высокой температурой в слое 

катализатора распространяется тепловая волна, причем нагрев газа нообходlШ только 
в начальной фазе цикла выжигания, так как. далее теmювая волна может 
распространяться даже при низкой входной температуре. Моделирование также 
показало, что в опредменных условиях фро11г может распространяться в 
направлении:, противопQЛожном направлению фильтрации rаза за счет аксиальной 
теплопроводности слоя к.пализатора. Эrот факт ранее наблюдался экспериментально 
[7]. Такой фронт, однако. может существовать только в условиях низкой скорости 
фильтрации газа и высокого содержания хемосорбирова11ных ЛОС на поверхности. 

В режиме реверса потока газа нагрев газа производится за счет подвода тепла в 
це!П'р слоя катализатора. В течение нескольких первых циклов наблюдается 
мед11енный нагрев слоя до тех пор. пока температура . катализатора в це,пральной 
части слоя не достиrает точки зажигания реакции окисления хемосорбированных 
примесей. После этого в слое также начинает распространяться тепловой фрош. На 
рис. l показаны профили температуры катализатора по длине слоя во время 
предпоследнего и последнего циклов выжигания. 

0.00 0.25 0.50 0.75 

Относ1тщьная .IIЛИНа слоя 
( а )  

600 

500 

400 

300 

200 

100 

о 
l.00 

Рис.!. 

0.00 0.25 0.50 0.75 

Оrносительная мина слоя 

( ь )  

1.00 

Профиль темпера1}'рЬl катализатора по J!JIШle слоя в течение ДJ!}'Х nослеД11НХ цnклов между 
nереключеншmв: потока в режиме nepnO.ll!IЧecкoro реверса потока газа: (а) - прещюслеrошй, (Ь) . 

nocлeJIIIRЙ цикл. Числа на кривых показьmа:ют время от начала соответствуюшеrо цикла через каждые 
180 сек. пувкmром показано расположепие нагревателя (LIT=l30°C), стрелками - паправление 

J(]!НЖения газа. 
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Во время адсорбции эффективность очистки газов от ЛОС практически равна 

100%. Учитывая. что длительность выжигания составляет 1-1.5 часа, а адсорбции -
200-230 часов, среднu степень очJ,Jстки газов за палный цикл мсорбция/реrенсрацIОI 
равна 99.9% и выше. 

Адсорбционно-каталитический процесс требует подвода энерrии только в 
начальном периоде разогрева слоя катализатора. Далее тепловой фршrr 
распространяете.я уже за счет тепла реакции окисления примесей. Моделирование · 
показывает, что за счет "накачх.и теnла" в режиме реверса потока энерrопотребление 
на разогрев 1sаза ниже, чем в режиме выжигания при постоянном токе rаза (на 20-
30% ), причем для разогрева требуется существенно менее мощный нагреватель (в 2-3 
раза). В таблице 1 приведены величины затрат энергии на очистку rаза (без уч�а 
энерrоэатрат на прокачивание rаза) длJ1 предлагаемой техноnоrии и традиционных 
процессов. 

Необходимо отметить, '!ТО в отличие от традиционных процессов 
энерrопотрсбление процесса снижается при уменьшении концентрации ЛОС в 
очищаемых rазах (см.рис.2). Рост энергозатрат при увеличении содержания примесей 
в газах связан с необходимостью более частого провсден�я регенераций катализатора, 
во то время как энергозатраты на одну регенерацию практически постоянны. 
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Пилотные испьпания процесса были проведены на -установке мощностью по 

газу до 30-50 м3/час. В качестве тестовых ЛОС бьmи выбраны толуол и стирол в 
концентрациях от 50 до 800 мr/м3• Бьmи проведены сравшпельныые испытания 
различных марок коммерческих катализаторов rлубокоrо окисления. Результаты 
пwютных испьпаний (максимальная температура, эффективность очистки, 
продолжительность периодов адсорбции и выжигания) показали хорошее соответствие 
экспериментальных данных расчетным. 

Можно заключить, что предлагаемая технология выглядит перспективно на 
рынке процессов очистки газов от органических примесей. причем наиболее 
примекательным выглядит ее применение для очистки низкоконцентрированных 
газов. 
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МОДЕЛ И РОВА Н И Е  Н ЕСТАЦИ ОНАРНОГО КАТАЛИТИЧЕС КОГО ПРОЦЕССА 
ПОЛНОГО О КИСЛЕНИЯ МНОГОКОМ ПОНЕНТНЫХ СМЕСЕЙ 

В Р ЕАКТОРЕ ТИПА "СЭНДВ ИЧ" 

В.А. ЧумаченttQ, л. ю. Зудипкна, Н . А. Чумакова· 

АО ''Катализат6р",,Новосибирск, Россия 
·институт катализа им. Г. К. борескова СО РАН. Новосибирск, Россия 

За последние 1 0 · 1 5. лет прогресс в развитии методов очистки промыш
ленных газов от токсичных примесей был в основном обусловлен процессами, 
осуществляемыми в искусственhо создаваемых нестационарных условиях. 
Уникальные технологические свойства нестационарных режимов и новые ката· 
лизаторы сделали эту технологию конкурентоспособной по сравнению с други• 
ми методами и весьма привлекательной для практического использовани» [ 1 ] .  

Многокомпонентные смеси углеводородов,  которые подлежат катали· 
тической очистке, часто состоят из легкоокисляемых и трудноокисляемых 
компонентов. Оптимальные условия процессов полного окисления таких 
веществ могут быть реализованы на катализаторах различного типа. В ,о же 
время, nри реализации нестационарного процесса с реверсом потока реащион· 

ной смеси через слой катализатора, внутри реактора существуют зоны с высо· 
кой и низкой температурой, и этот факт может способствовать применению 
различных катализаторов: 
• "высокотемпературного" • более активного в окислении трудно-окиспяемых 

компонентов при высоких температурах; 
• "низкотемпературного" более активного в окислении легко-окисляемых 

компонентов при низких температурах. 

В настоящем доК11аде проведено математическое моделирование 
нестационарного процесса глубокого окисления бинарных смесей на двух 

катализаторах, загруженных в аппарат в виде "сэндвича". 
Упрощенная схема организации процесса приведена на рис. 1 .  Высоко

температурный катализатор помещался в середине реактора, между слоями 
низкотемпературного катализатора, а инертная насадка размещалась по тщu,а�.1 

Кинетические параметры реакций полного окисления компонентов н,, 

обоих катализаторах представлены в таблице 1 . 
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Рисунок 1 .  
Таблица 1 .  

Индекс И,щекс 
комnонента катализатора 

А 1 
\трудноокисляемый) 2 

в 

( 11еrкоо1<исляемый) 

Кинетические параметры 
l<q. 1/с Е. ккал/моль 
7.о ю' 1 1 .6 

S.65 !05 14.1 
!.4 10' 6.4 
6.3 10 9.6 

Другие параметры, использованные в расчетах: 

размер зерна катализатора: 5 х 1 О мм; инертный материал • керамические 
кольца 1 5  х 1 5  х 3 мм: время между переключениями: t·=7.5 мин; линейная 
скорость (н.у.): U=O.65 м/с; адиабатический разогрев: ЛТд = ЛТв = ЛТд+в = 30; 

50; 1 00 К; степени превращения: Хд=99.5 %; Хв=99.5 %. 

Математическое моделирование нестационарных процессов проводилось 
по двухфазной модели следующего вида: 

с 0  tJ2 0  
r-- 2--: - а  (0 - Т) + ЛJ:,W, (0,Y) + ЛJ;,W8 (0,f), 

c t  8 ,;  

а т  
r а (0 - Т) - - = О 

8 ,;  
,J х 

т /J (Х У) -- О 
,J ,;  

r J3 (Х - У) л:r:iw, (0, У) - ЛТвWв(0,У) := о. 
Граничные условия: 

Ь' 0  

,; = ,;,_ :a'f = О; 

2]0 

( 1 )  

(2) 

(3) 

(4) 

(5) 

. J 

1 
♦ 

2 



Начальные условия: 

t = 0:0 Т'(,;) 

Условия реверса потока: 

11 fc/2: 0(,;, t) (Э(] ,;,t). ( 11 =  1,2, . . .  ) 

ОР-С25 

{6) 

(7) 

Модель замыкают условия непрерывности всех функций 0, Т, Х, У и 

теплового потока .. О по твердой фазе на внутренних границах слоев разного 

материала (инерт-катализатор 1; катализатор 1 - катализатор 2 и т.д.) . 

Расчетная область {{1;,t): ·0<1;<1;L , t>O} естественным образом разбивается 

на пять подобластей в соответствии с числом слоев в "сэндвиче". Сетка по 1; 

внутри кажд_ой подобласти выбирается равномерной, но шаг ее может зависеть 

от номера подобласти и регулируется из соображений достаточной точности 

расчетов. 

В алгоритме используется сплайн-разностная схема второго порядка 

точности для аппроксимации уравнения ( 1 )  и полуаналитический метод для 

получения дИскретноrо аналога уравнений (2) и (З}. Концентрация У выражается 

из уравнения (4) явно, поскольку все реакции имеют кинетические зависимости 

первого порядка. Возникающая на каждом временном слое блочная система 

алгебраических уравнений решается методом матричной прогонки. Программа 

написана на языке FORTAAN и реализована на персональном компьютере. 

Характеристики периодического режима определяются методом 

установления, то есть моделируется динамика процесса в зависимости от 

заданных начальных условий. 

Сравнение основных показателей (максимальная температура, степени 

превращения обоих компонентов, перепад давления, общее время контакта) 

двух-к�тализаторной и одно-катализаторной систем проводилось при условии 

равенства прочих параметров. 

На рис.2 приведены результаты расчетов при загрузке реактора 

"высокотемпературным" катализатором 1 (рис. 2,а)
1 

"низкотемпературным" 

катализатором 2 (рис. 2,б) и при загрузке равными количествами этих двух 

катализаторов типа "сэндвич• (рис. 2,в}. 
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Рисунок 2 
Во всех случаях смесь состояла из равных долей компонентов А и В (ЛТд:ЛТв = 
1 :  1 ) . Рассчитывались минимальные величины высот слоев катализатора и 
инерта, при которых достигалось заданное значение Хд и Хв. 

Сравнение показывает, что загрузка катализатором 2 предпочтительнее 
загрузки катализатором 1 вследствие высокой средней активности. При 
этом загрузка "сэндвичем" предпочтительнее, чем катализатором 2. Несмотря на 
некоторое увеличение высоты слоя инерта. общая высота реактора и перепад дав
ления в этом случае ниже, чем при оптимальных загрузках любого из катализа
торов. 

На рис.3 приведены результаты модел,;1рования процесса при различном 
исходном соотношении концентраций компонентов А и В и фиксированной обL' й 
высоте "сэндвича", Нк. Варьировалось также соотношение Н1<2/Нк. Показано, что 
существует оптимальное соотношение Нк1/Нк2=1 :5. 1 ,  при котором высота слоя 
инерта H 1N минимальна. Эта тенденция сохраняется во всем диапазоне 
соотношений концентраций А и 6 от 5: 1 до 1 :5. Чем больше концентрация 
трудноокисляемого �омпонента Р. .. тем больше должна быть высота слоя инерта. 
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При фиксированной высоте слоя , инерта H1N существует оптимальная 

общая высота слоев катализатора. Каждому соотношению концентраций А и В 
отвечает оптимальное соотношение высот катализаторов 1 и 2. Например, если 

в смеси преобладает трудноокисляемый компонент А, и ЛТд/ЛТв= ( 1 .5-5) · 1 ,  то 

НК1/НК2 должно быть примерно 5: 1 .  В обратном случае, при ЛТв/ЛТд (2-5) : 1 ,  

соотношение Нк2/Нк1 должно быть примерно 10: 1 .  

Из результатов проведенного моделирования нестационарного процесса 

следует, что глубокое окисление многокомпонентных смесей с сильно 

различающимися кинетическими характеристиками целесообразно проводить· в 

реакторе типа "сэндвич". Общая высота реактора, необходимая для достижения 

одинаковых конверсий компонентов, ниже, чем реактора, загруженного 11юбым 

из этих катализаторов. 
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АНАЛИЗ И ОПТИМИЗАЦИЯ ТЕХНОЛОГИЧЕСКОЙ СХЕМЫ 
ПРОИЗВОДСТВА ПЕНТАЭРИТРИТА ФОРМИАТНЫМ СПОСОБОМ 

В.Г. Шарыкин, Ю.Л.Вяткин,* 

Фирма ''ЭСКАХИМ': * НПАО "Спектр лк•: г. Мос;,;ва 

Пентаэрнrрит находит широкое применение в лакокрасочной промыш
ленности, прежде всеrо для синтеза алкидных лаков, в производстве ruшс
тификаторов и. смазочных масел. Тетраниrропеmаэритрит, известный под 
названием ТЭН, используется в производстве взрывчатых материалов. 

Существует несколько промьшщенных способов получения пентаэритри
та, среди которых одним из .распространенных и наиболее перспективных 
является . формиатный метод. Особенностью данного метода производства 
является то, что использование в качестве щелочного аrента nщроксида 
натрия позволяет иметь близкий к стехиометрическому расход формальдеги
да на реакцию, а избыточный по реакции формальдегид после удаления 
примеси метанола возвращается на повторное использование. Кроме того, в 
процессе образуется формиат натр1ш, который является товарным продук
том. 

Технологическая схема формиатноrо способа проиGводства пентаэрJJТрИ
та состоит из следующих основных стадий. 

1. Подготовка сырья 
2. Конденсация альдегидов, на которой пентаэритрит образуется из аце

тапьдеrида и формальдегида в присутствии rидроксIЩа натрия в качестве 
щелочного катализатора. При этом гидроксид натрия на последней стадии 
синтеза расходуется на образование формиата натрия. 

Мольные соотношениsr реагентов, используемых на стадии синтеза: аце
тальдегид / формальдегид / rидрокси,1 натрия / вода =l :(4,2+10,5):( 1 ,05+1 ,3): 
(35,- 100). Оmимальные соотношения выбираются исходя из качества исход
ноrо сырья, требований к качеству готового продукта и заданных технико
экономичесюtх показателей. Температура процесса J0  + 40 °с. 

По завершении реакции реакционная смесь нейтрализуется небольшим 
количеством муравьиной кислоты дЛЯ предотвращения дальнейшего пре
вращения формальдепща в побочные продукты. 

3. "стадия удаления избьrrочноrо формальдегида из реакционного рас,
твора. Избыточный после реакции формальдегид удаляется из .реакционной 
!,Шссы в колонне под давлением до 5 атм. 
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Из верхней части колонны о;rгоняется непрореагировавший формальде
гид, метанол, который присуrствует в исходном формальдегиде, а также об
разуется на реакционной стадии и в колонне отгонки, и вода. 

Из куба колоШIЪI реакционный раствор с содержанием альдегидов (в 
расчете на формальдегид) не более 0,15% масс., подается на стадии упари
вания. 

4. Стадия упаривания реакционного раствора . Упаривание реакционно
го раствора осуществляется на вакуум-вьmарной 2-х ступенчатой установке. 

Первая стадия процесса упаривания проводится в аппарате при атмо
сферном давлении и температуре не ниже 80 °с. 

Вторая стадия - вакуум-выпарка. После упаривания до определенной 
rиотности реакционный раствор подается на кристаллизацию. 

5. Стадия кристаллизации технического пентаэритрита. Кристаллизация 
технического пентаэритрита осуществляется как в периодическом режиме, 
так и в непрерывном режиме. Охлажцение кристаллизаторов производится 
захоложенной водой. 

6. Стадия фильтрации и промывки технического пентаэритрита. Образо
вавшаяся на · стадии кристаллизации суспензия пентаэритрита подается на 
фильтрацию, где кристаллы пентаэритрита отфильтровьrваются и промы
ваются. Доnускается промывка осадка деминерализованной, водой или по
жарохозяйственной водой, 

Предусмотрена 2-я . стадия фильтрации после распульповки отфильтра
ванноrо на первой стадии технического пентаэритрита в · аппаратах. Приго
товление суспензии в nульпаторе осуществпяется смешением осадка после 
первой стадии фильтрации с' товарным маточником. 

Фильтрат с обеих стадий фильтрации, вЮiючая промывные воды, посту
пает в емкости, откуда подается на переработку . вместе с техническим ма
точником. 

7. Стадия растворения технического пеmаэритрита. Промытый техниче
ский пентаэритрит поступает на стадию растворения, где технический про
дукт растворяется в конденсате и попученный раствор нагревается до тем
пературы не менее 9о0с. 

8. Стадия кристаллизации товарного пентаэритрита. Полученный на 
nредьщущей стадии раствор пентаэритрита, который отфильтровывается от 
механических примесей на фильтре, поступает на· стадию кристаллизации 
товарного пентаэритрита. Кристаллизация проводится в кристаллизаторах 
периодического. типа. 

9. Стадия. фильтрации товарного пентаэритрита. Кристаллы пентаэри
трита отделяются от маточного раствора, отфильтрованный пентаэритрит 
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подвергается промывке, оrжиму и подается на сушку. Маточный раствор и 
промывные воды собираются в емкости и используются в процессе при рас
nулъповке технического пентаэрИ'I])нта или подаются на упаривание реакци
онного раствора.' 

10. Стадия сушки товарного пентаэрИ'I])нта. Товарный пентаэритрит 
подвергается сушке, после чего· через питатель . подается на фасовку в бу
мажные мешки. 

11. Стадия переработки технического маточника. 

Для анализа технологической схемы производства пентаэритрита фор
миатны:м методом и ее оптимизации была успешно использована програм
ма SРТ ХТС, разработанная .А.С.Шмелевым с сотрудниками НИИХимтех
нология (г. Северодонецк, Украина). Система рассчитывает материальные 
балансы химико-технологических систем (ХТС). 

Для выполнения расчетов материального баланса ХТС в данной про
грамме функционально все аппараты рассчитываемой технологической 
схемы представляются в виде комбинации трех простейших аппаратов: сме
сителей, делителей и реакторов. 

Математическое · описание смесителя: 
G1C1i + G2C2i = (G1 + G2)ч 

rде: G1, G2 -- количество смешиваемых потоков; Сн, C2i, Ci - концеmрации 
i-ro компонента в исходных потоках .и на выходе из смесителя. 

Делители рассматриваются двух типов: простые и термодинамические 
(или линейные). Для простых делителей: 

Gвх = G1 + G2 
rде: Gвх, G1,  G2 - потоки на входе и на выходе, при этом 

G; = РGвх и G2 = (1-р)Gвх 
ЧОJХ) = ЧI = Ч2, 

где: р - коэффициент деления входного в делитель потока. 
Для термодинамических делителей: 

Gf(ВX) = k;G(BX) + (1 - ki)G(BX), 
ci(BX) * cil * Ci2-

TO есть происходит деление по каждому компоненту отдельно. 
Математическое описание реактора основьmается на задании степени 

превращения ключевого компонента и использовании коэффициентов сте
хиометрических уравнений бруrrо-превращенuй для сложной реакции. 

216 



ОР·С26 
При анализе и оmкмизации в вариантах технологической схемы содер

жалось от 20 до 25 аппаратов, в реакционной смеси учитывалось 10 компо
нентов. 

Стадия переработки технического матонника в указщ�ном анализе не 
рассма1J)ивалась. 

Проведение анализа и оmкмизации расчетным пуrем исходной проект
ной технологической схемы действующего производства пентаэрИ1J)ита 
формиатным: методом сопровождалось проведением как лабораторных, так и 
опыrно-промышленных экспериментов с последующим внесением коррек
тив в действующую технологическую схему производства. 

Вьmолненная работа позволила определить пуrи оrrrимизащш отдель
ных стадий в технологической схеме, а также повысить качество вьшускае
мого товарного nеJ:ПаЭрИ1J)ита, организовать вьmуск товарного формиата 
на1J)ия, значительно сократить количество сточных вод и твердых отходов и 
снизить n01J)ебление тепловой энергии. 

В результате проведенных исследований: 
- разработаны рекомендации по подготовке и подаче в технологический 

процесс сырьевых компонентов; 
- на основе разработанной кинетической модели реакции образования 

пеJ:ПаЭрИ1J)ита с учетом проведенных методом радиоактивных индикаторов 
гидродинамических исследований действующих реакторов предложена новая 
конС'Iрукция реактора конденсации альдегидов, внедрение которой при од
новременном изменении ряда технологических параметров на этой стадии 
позволило повысить селективность образования пентаэри1J)ита до 96% вмес
то 80% по проекту и повысить производительность этой стадии на 20-25%; 

- разработаны и внедрены рекомендации по стабилизации работы узла 
отгонки формалцЦегида из конденсационного раствора, достигнуто сниже
ние остаточных альдегидов в кубе колонны до 0,06-0,08 % вес. , повышено 
давление верха колонны, что позволило решить практически проблему ре
цикла формальдегида в процесс, снижен расход греющеrо пара в кипятиль
нике колонны; 
- определены режимы работы стадии упаривания конденсационного раство
ра, что обеспечило стабильный режим работы стадий фильтрации и про
мывки пентаэритрита, рост качественных показателей товарного пентаэри-
1J)ита; 

-проведенная работа позволила сократить количество сокового конден
сата, выходящеrо на утилизацию из производства, с 2587 кr/т пентаэритри
та до 2350 кг/т, снизить содержание органических компонентов, главным 
образом, пентаэрИ1J)ита, в техническом маточнике в 1 ,4 раза. уменьшить 
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количество. воды, уходящее на переработку с техническим маточником, с 
2587 кг/т пентаэритрита до 2218 кг/т. 

Разработана и передана для внедрения в действующее производство схе
ма переработки технического маточника с использованием очистительных 
сепараторов и последующим выделением из осветленноrо маточника товар
н,оrо формиата натрия. 

В качестве одного из вар}i!антов переработки твердой фазы, выделенной 
при осветлении технического маточника на очистительных сепараторах, 
принят экстрактивный метод с использованием в качестве экстрагента изо
бугилового спирта. Выделенные таким методом формали пентаэритрита 
после отгонки изобутилового спирта подвергаются кислотному расщепле
нию с получением пентаэритрита и раствора формальдегида. 

Таким образом, проведение данной работы позволило представить тех
нологическую схему производства пентаэритрита формиатным методом ло
гически завершенной по всем стадиям, удовлетворяющую современным тех
Jшко-экономическим и экологическим требованиям. 
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ТЕХНОЛОГИИ УТИЛИЗАЦИИ ПРОМЫШЛЕННЫХ СЕРНИСТЬLХ 
ГАЗОВ НА ОСНОВЕ СПОСОБА СОЖ 

З.П.Пай, АЕрмакова 

Государственный научный центр "Институт коталuза им. Г.К.Борескова 
СО РАН': Новосибирск, Россия 

В настоящее время десульфуризация отходяших промышленных газов 

занимает одно из ключевых мест в области охраны окружающей среды. В 

большинстве стран с высоким уровнем развития промышленности, 

десульфуризация отходящих промышленных газов стала самостоятельной 

отраслью хозяйства. 

В первоначальной постановке решения проблемы десульфуризации 

газов, исходили прежде всеrо из задачи . снижения выбросов S02 в 

промышленных районах. Такой односторонний подход к проблеме привел 

к тому, что для достижения поставленной цели в странах центральной 

Европы, ClllA, а также в Японии, наибольшую поддержку и 

распространение получили технологии десульфуризации в основе которых 

использовались жидкофазные методы простой абсорбционной очистки газов 

(нереrенерационноrо типа). Такие тенденции были характерны вплоть до 

конца 70-х годов, которые, в свою очередь, привели к возникновению 

новых проблем, связанных с охраной окружающей среды. Применение 

методов щелочной, двойной щелочной или известковой (известняковой) 

очистки влечет за собой образование больших количеств твердых и жидких 

отходов. 

При извлечении серы из rазов можно получать различные продукты, в 

зависимости от типа применяемой технологии. Например, для 

электростанции с блоком мощностью 500 МВт. , работающей на }тле при 

содержании серы - 3,5% со степенью извлечения серы из газа 95%, 

образуется (час) [IJ: 

- 90 т. сульфит-сульфатной пульпы или 

- 45 т. rипса, или 

31 т. сульфата аммония, или 
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- 23 т. серной:кислоты, или 

- 1 5  т. диоксида серы, или 

- 7 ,5 т. серы. 

В свете нового подхода к проблеме десульфуризации газов, возможность 

использования этих продуктов определяет, какая из технологий очистки 

может быть применена в конкретной ситуации. В целом, несмотря на 

большое количество работ, проводимых во всем мире по разработке 

технологий очистки газов от SO2, наибольшее распространение получили 

жидкофазные методы, это прежде всего нереrенераuионный известняковый 

метод (более 70% действующих установок десульфуризации работают по 

этому методу) и регенерационные: сульфит-бисульфит натриевый метод 

"Wellman Lord" (37 установок) и аммиачный процесс "IFP" (более 40 

установок) [2]. 

Рассматривая регенерационные процессы, как наиболее перспективные 

с точки зрения их безотходности, следует отметить, что технологические 

схемы указанных процессов "Wellman Lord" и аммиачный процесс "IFP" 

могут быть организованы по нескольким вариантам с получением 

различных продуктов (конц. SO2, серной кислоты, серы или сульфата 

аммония) в зависимомти от отрасли промышленности, в которой эти 

технологии применяются. К абсорбционно-восстановительным методам 

относятся те· варианты данных технологий, где конечным продуктом 

является сера. 

В Институте катализа им.Г.К.Борескова СО РАН в течении ряда лет 

проводились исследования позволившие создать метод СОЖ (сероочистка 

жидкофазная), который в последствии стал основой для создания группы 

технологий . предназначенных для очистки промышленных газов, 

содержащих не только диоксид серы, но и сероводород, цианид водорода, 

оксид мышьяка (III), а также оксиды азота. 

Первоначально процесс разрабатывался для доочистки "хвостовых" газов 

установок Клауса и отходящих газов металлургических производств, 

содержащих диоксид серы (Рис.1 ,  п.п. 1 ,2). Принципиальное отличие метода 

СОЖ от существующих абсорбционно-восстановительных методов 

заклюqается в том, что реакция Клауса в жидкой фазе осуществляется в 
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присуrствии rомоrенноrо катализатора ИК-27-1 или ИК-27-2, нлн ИК-:27-3. 

Хемосорбцию S02 из газа осуще.ствляют раствором фосфатов аi1мония в 

комбинации с тиосульфатом при температуре 20-500С и рН раствора ii,5-4,5 

в аппарате, предпочтительно типа скруббера Вентури. Регенерацию рас, вора 

сероводородом ведут при температуре 40-70°С в барботажном аппарате 

(преимущественно rаз-лифтноrо типа). При этом обеспечивают 

соотношение H2S :  S02 в подаваемых газах в интервале i,5-4. 

Позднее, применительно к металурrическим rазам бьии предложены 

три варианта технологий [3]: 

1. СОЖ-2 - утилизация серы из "слабых" S02-содержащих газов 

(�3,5%об.). 

2. СОЖ-3 комплексная переработка "крепких" и "слабых" SО2-

содержащих газов с получением серы. 

3. СОЖ-Аs - комплексная очистка газов, содержащих S02 н As203 с 

получением серы и сульфида мышьяка (III). 

Для переработки кислых газов (Н� + СО2) нефте- и коксохимических 

предприятий была предложена технология, включающая в себя следующие 

стадии: термическую, жидкофазную, каталитическую и отделение серы от 

раствора (Рис. l ,  п.3). Особенностью способа (СОЖ-КОКС), переработки 

кислых газов, содержащих цианид водорода, является то, что при 

специально выбранных режимах проведения реакции Клауса в жидкой фазе 

абсорбированный цианид водорода перерабатывается в родаmщ ;,ммония 

[4]. Область применения данного способа ограничена nршrзводите,: ыюстъю 

установки по сере. При мощности установки не превышающе/1 15 тыс.т. 

серы в год данная технология становится экономически более выrодной по 

сравнению с традиционной технологией газофазного Клаус-процесса, 

который незаменим при переработке больших потоков Н:S-газа с 

производительностью установок достигающих 100 tыс. т. серы в rод. как это 

имеет место в газовой промЫIШiенности. 

Одной из последних модификаций процесса является СОЖ-ТЭЦ, 

предназначенная для совместной очистки дымовых газов от SO., н Г'IОх [5J. 

В отличии от известных методов абсорбционно-восстановитс.'!Ьного типа 

метод СОЖ-ТЭЦ: 
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ТЕХ НОJIОГИИ COJit, OCHOBAIII I Ы E  I I Л J I PORBДEI IИИ РЕЛ КЦИ И 

liЛAYCA В ЖИДКОЙ ФА8Е. S02 + 2Н28 -➔ 38 f 21120 
. - - - - . 

ОБЪЕКТЫ ОЧИСТКИ; 

1. Отходящие rазы металлур-
rических проиаводств и 
дымовые rааы ТЭС. 

2. Отходящие rазы установок 
rааофааиоrо Клауса. { 

3. Переработка кислых rазов 
{ (B2S + СО2) иефте- и коксо

химических предприятий. 

абсорбцмоннwl раствор 

SOz•ra:, 

capa/SOa 

сн4 +. ео:,дух 

HzS + SO 

Hz S - ra:s 

- - -

-- - -

сера 

• . 
1 е о 

t i. 1200°с 

. 1 1) 
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• не 'I])ебует введения специальноrо воссrановителя для оксидов азота, так 

как в качестве восстановиrеля используются продукrы: абсорбции S02; 

• позволяет угилизировать извлекаемые примеси в виде ценных 

товарных продуктов: элементной серы и удобрения аммофоски. 

Для всех рассмотренных вариантов технолоmй сож получение товарных 

продуктов позволяет окупать текущие эксплуатационные расходы, а для 

установки перерабаrки КИС!IЫХ газов (H2S + CO:z) производимая сера позволиr 

окуmпъ капитальные затраты на строительство установки за 2-3 rода. 
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ПРЯМОЕ ОКИСЛЕНИЕ СЕРОВОДОРОДА С ОБРАЗОВАНИЕМ 

ЭЛЕМЕНТ АР НОЙ СЕРЫ ПОД ДАВЛЕНИЕМ 

Г.Г .• Могильных Ю.И., Ханаев В.М., Лебедев М.Ю. 
Ииститут катализа и.п. Г.КБорескова СО РАН, Новосибирск 

!.Введение. На протяжении последнего десятилетия в Институте катализа им. 
Г.К. Борескова ведутся работы по созданию новых технологических 
nроцессов очистки газов от сероводорода и получения серы, основанных 
на осуществлении 
сероводорода кислородом: 

1 1 (1) H,S+-01 ➔ -S. + HzO 
2 11 

гетерогенной каталитической реакции окисления 

Приемлемая селективность реакции обеспечивается при температурах ниже 
300 °с. Необходимость реализации этоrо процесса при повышенных 
давлениях (до J OO атм.) связана с перспективой создания высокоэффективных 
крупнотоннажных технологий очистки природных и попутных газов от 
сероводорода без снижения их естественного давления. 
В рассматриваемых условиях основные трудности реал11зации процесса связаны 
( проблемами отложения конденсированиой серы на катализаторе и ОТJЭОдом 
тепла из реакционного объема. Достаточно эффективно эти проблемы могут 
быть решены на основе осуществления процесса в псевдоожиженном слое. 
2.МаТеА1ат11ческое модел11рованuе реактора с псевдоожиженным слое�• 
катализатора. В общем случае. кроме реакщш (\), при наличии сероводорода и 
кислорода возможны и другие реакции /1 ,2/, которые необходимо рассматривать 
при расчете конверсии и селект11вност11 превращения сероводорода в серу. 
Из-за перемешивания в одном и том же поперечном сечении слоя могут 
находиться частнцы каталнзатор;,1 с разл11чным содержанием серы qi(O<qi <(j!rn). 
Если распределение частиц по содержанию серы в сечении х реактора задать с 
помощью функции распределения 

(2) p(x,q,) 
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где n- число частиц в единице объе�а слоя на высоте х, имеющих содержание 

серы от qi-l/2dljl ·ДO ljl +l/2d!j! , n,=n,(x)- число частиц в единице объема слоя на 
высоте х, то среднюю по сечению х схорость образования i-ro хомnонента можно 
представить соотношением 

где i- номер вещества, v - стехиометрический коэффициент, с. - концентрации 
веществ в плотной фазе (моль/м3), w1 - скорость реакции j, моль/(с м3 (плоти. слоя 
кат.). 

Ниже в достаточно общей постановке рассматривается изотермическая 
двухфазная модель проточного по частицам каталитичесхого реактора 
псевдоожиженного слоя в предuоложении, что свойства слоя изменяются лишь 
в продольном направлении, а механизм перемешивания частиц - диффузионный 
/3,4/. Модель включает следующие уравнения: 

• уравнение баланса частиц 

(4) ер + D  &р + и  ор + ЬХФР) = О IJ. "' а:2 , а: &р 

где Der - эффективный коэффициент диффузии частиц (м2/с) /4/, Up - расходная 
схорость частиц в реакторе (по плотному слою) (м/с); 

• соотношение для скорости изменения содержания серы в частице 

где V. , Vp - объем серы в частице и объем частицы, Ms , р. - молярная масса 

(кг/моль) и плотность (кr/м3) серы, i:. - порозность плотной е фазы, '11 - доля 

серы, оставшейся на частице, от образовавшейся на частице. 

• . Материальный баланс i-ro• компонента для · фазы пузырей и 
эмульсионной фазы (газ движется в режиме идеального вытеснения): 
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лв с .) ли с .) ( ) -(7)_v_\ ,_.,_ +-"'--.-• -."-+Р С -С -W = О 
iJr а g a ЬI ,  

с. = с" (для серы), 

rде и.ндексы e,b,ss плотная фаза, фаза пузырей, сера, fь - доля сечения, занятая 

фазой пузырей, �1 - коэффициент массообмена (\/с). 

• Изменение·объема rаза в результате реакции: 

rде V,. - молярный объем (м3/моль). 

• Граничные и начальные условия: 

(9) т = О: ,о( т,х,q,) = , Сы = О, {l,q, = О 
O, q, > О 

х = О:  ир = 0,сь, = с0, ;  x = -L- ; p =  Ро 
а,; 1 - fь 

с,. = О 

rде L- высота неподвижноrо слоя (м), индекс о- вход в реактор. 

К сожалению, из - за отсутствия кинетических данных в настоящее время вопрос о 
селективности не может быть исследован на основе предложенной модели. В 
качестве упрощенноrо примера применения модели, позволяющеrо получить 
аналитические решения, рассмотрим вопрос о конверсии сероводорода, 
предполаrая, что перемешивание газа и частиц в плотной фазе - идеальное, 

11роточный 'по частицам реактор работает в стационарном режиме, весь rаз 
проходит через слой в виде пузырей (это предположение плохо работает лишь 
в случае псевдоожижения . rрубодисперсноrо материала), изменение объема 
rаза в результате реакции мало, в реакторе протекает единственная реакция 

(1) первоrо порядка по концентрации сероводорода. В случае одной 
реакции знак суммирования можно опустить. Принимая далее зависимость 
скорости реакции (1) от содержания серы аналоrично установленной в /5/, 
можно записать 
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С учетом принятых оrраничений уравнения предлагаемой модели перепишем в 
виде 

(1 1) i(9'P) = (Р. - р) "1•p(;p}Jtp = l 
� 0 ' • 

(12) U�) 1-p.,(ezъ -c,XJ-fь)= 0,0 < x < Ll(I-fь), x = O: cь = сь. 

(13) J/J,,(ezъ -c,)ш = WL 

(14). �i(c.,) +/J (с -с") = О  х = О: с  = с  . & g ,Ь  ' • ,Ь "' 

.где U- приведенная к полному сечению реактора скорость газа, с, с. -
:концентрации сероводорода и серы, O=L/Up. 

Решение системы дает (если rp 
WL -Uc,ь(L)): 

WL 

l ·
( 

. f/J
)

-(A�,)/(A8) 
(15)р= - 1 - -

А0 (!}0 

· АО М lf/Wi(c ) (J6) 7j, = q,,. --- , гдe A = ' • 
AB + q,,. · p,(l-&0) 

(17) с. (х) (сь0 c,) exp(-P8x ! U) +c, 

(18) с.ь(х)"' (с,0 -c'Jexp(-Pgx m) +с" 

(19) с (х) = ___ c_ьo_(_l -_exp_(_-_/J.e.,L_I_U)_) __ ' (1 - exp(-/J3L/ И) + kL(1-7j,I  q,,.) / U) 

(20) x,(L) ;= сьо -c.(L) 
Сьо 

. Совершенно аналогичные результаты получены, при определении 7р с 
использованием функции распределения частиц по времени пребывания в 
реакторе. 

IIa рис. представлены рассчитанные по полученным соотношениям зависимости 
конверсии сероводорода на выходе из реактора в зависимости от скорости 
циркуляции катализатора через реактор для различных значений параметров 
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модели. Качественно представленные кривые соответствуют наблюдаемым в 
эксперименТЗL При наличии информации о реальной кинетике реакций, 
.которую предполагается получить в ближайшем будущем, данная модель 
обеспечит более точные · расчеты конверсии . и селективности в зависимости от 
усповия осуществления процесса. 

1 .00 

0.50 
х 

0.00 

0.00 

Л11111ература 

1 

0.04 
Up 

2 

Рис. Зависимость конвер
сии сероводорода от 
скорости циркуляции 
частиц 

1 - k= I0  1/с, /31=5 1/с, u=0.5 

m/c, q>o=0.5, L=2 m; 2 -
k=0. 1 0  1/с, /38=5 1/с, u=0.5 
m/c, !ро=О.5, L= I m; 3 - k=IO 
1/с, /3g

=5 1/с, u=0.5 m/c, 

O.OS (J)o=0.5, L=I m; 4 - k=I 1/с, 

138=5 1/с, u=0.5 m/c, <ро=О.5, 
L=l m 

i.Алхазов Т.Г., Амиргулян Н.С.//Кинетика и катализ. т.23, вып.5, 1982, с. 1 1 30-
1 134; 2.Alkhazov Т.С., Virzoev I.M.//Soviet- French seminar on · catalysis. 
NovosiЬirsk. 1990.; 3.Кувшинов Г.Г., Моrнльных Ю.И. Препринт. · 
Новос�бирск.; :Институт катализа СО АН СССР. 1990 55 с. ; 4.Кувшинов Г.Г., 
Могильных Ю.И. // Изв. СО АН СССР. Сер. техн. наук. Вып. 2 1 990. С. 17- 24. 
5.Заrоруйко А.Н., Мокринский В.В., Маршнева В.И., Матрос Ю.Ш. 1/ Кинетика и 
катализ. 1993. Т.34, №6. С. 1049. 
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КОМБИНИРОВАННАЯ ТЕХНОЛОГИЯ ПfОИЗВОДСТВА ФОРМАЛЬДЕГИДА И МУР АВЪИНОЙ КИСЛОТЫ НА БАЗЕ АО "МЕТАФРАКС" 

Лаут В.А., Макаренко М.Г. *, Иванов.С.Ю.**, Андрушкевич Т.В. **, 
Попова Г.Я**, Зенковец Г.А.**. 

"А О МЕТАФРАКС'� г. Губаха 
*АО ''Катализатор"; г. Новосибирск 

**Институт Катапиза им. Г.К Борескова, г. Новосибирск 

Разработка новых высокоэффективных каталитических процессов зачастую 
позволяет расширить технологические и технико - экономические возможности 
существующих химических производств. Технология прямого синтеза муравьиной 
:кислоты из формальдегида высо:корентабельная, э:кологичесхи чистая и не 
обремененная большими капитальными затратами, представляет самостоятельный 
интерес для реализации в промышленности. В совокупности с процессом 
получения формалина она позволяет существенно повысить тедшхо -
экономические показатели некоторых смежных производств, например, 
пентаэритрита. 

Изменение структуры потребления, цен и сырьевых потоков в сложившнхся 
экономических условиях диктует необходимость переработки метанола 
непосредственно на предприятии - изготовителе. 

Исходя из этих соображений АО "Мета.фраке" (r. Губаха) приняло решение 
о строительстве производства безметанольного формалина с узлом получения 
муравьиной :кислоты в цехе пентаэритрита. 

Технология производства безметанольного формалина в адиабатическом 
реакторе на оксидном железомолибденовом катализаторе миогохратно 
реализована в промышленности. 

Новая технология получения муравьиной кислоты разработана в Институте 
Катализа СО РАН в содружестве .с "Инженерной Компанией Института Катализа 
- XXI". Процесс основан на прямом окислении формальдегида кислородом 
воздуха в трубчатом реакторе в присутствии · оксидного ванадийтитанового 
:катализатора [ 1] с п<iследующей :конденсацией продукта. 
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В сравнении с традиционными технологиями у новой имеются следующие 

nреимущества: 
• наиболее nростая и надежная технологическая схема с минимальным 

количеством стадий;  
• nолная экологическая безопасность, обусловленная отсутствием сточных вод, 

твердых отходQв и вредных газовых выбросов; 
• низкая себестоимость конечного продукта; 
• наименьщие удельные капитальные вложения и сроки их окупаемости; 
• возможность создания небольших производств в непосредственной близости 

от потребителя; 
• использование стандартного технологического оборудования; 
• наименьшие занимаемые производственные площади. 

Освоение узла получения муравьиной кислоты планируется осушествить в 
два этаnа: 

Первый этап предусматривает получение муравьиной кислоты с массовой 
долей основного вещества 50-57 %. При этом стадия обезвоживания 
формальдегид- содержащих газов отсутствует. 

Второй этап предусматривает получение муравьиной кислоты с массовой 
долей основного вещества до 85 %; 

Технологический процесс получения муравьиной кислоты на базе 
производства формалина является непрерывным и включает следующие стадии: 

- обезв_оживание формальдеrидсодержащих газов (в случае полученин 
муравьиной кислоты с концентрацией более 57 %); 

- контактное превращение формальдегида в муравьиную кислоту; 
- конденсация муравьиной 1<:ислоты. 

Обезвожившше формальдегидсодержащих газоs. 
Часть формальдеrидсодержащих газов агрегата получения формалина на 

оксидных катализаторах отводится из линии nодачи· газов иа абсорбцию и 
направляется либо сразу на каталитический реактор для получения 50-57%-ой 
муравьиной :кислоты, либо в парциальный :конденсатор традиционной 
конструкции [2], где происходит быстрое охлаждение газов, конденсация воды и 
частично формальдегида. Для увеличения содержания формальдегида в газе 
предусмотрена возможность подnитки концентрированным формалином. 

230 



ОР-С29 

В межтрубное пространстщ> парциального· конденсатора подается холод с 
температурой на входе минус 10 °С. Конденсат в виде слабого раствора 
формалина направляется в стандартизаторы формалинового_ агрегата, 
обеспечивая отсутствие сточных вод. При этом стадия абсорбции формалинового 
агрегата должна работать в режиме, обеспечивающи_м концентрацию 
формальдегида в кубе колонны до 50 %, что достигается уменьшением подачи 
технологической воды на орошение. 

Коiипактное преsращщше формальдегида II мураsьш,ую кислоту. 
При получении концентрированной кислоты осушенный в парциальном 

, конденсаторе формальдеrидсодержащий газ подотревается в теплообменнике 
паром до температуры 1 15 - 120 °С. Далее газы смешиваются с воздухом для 
обеспечения заданной концентрации кислорода и направляются в. реактор: В 
контактные трубки реактора загружен оксидный ванадийтитановый катализатор. 

В -реакторе протекает :каталитический процесс' окисления формальдегида в 
. муравьиную кислоту по реакциям: 

основная реакция 
СН1О + 0,5 01 ➔ СН2О2 + 272 кДж 

побочные реакции 
• ..N CH20i ➔ СО + Н1О + 52.4 кДж 

СЙ1О +, 0,502 ➔ COi + Н1О + 230 кДж 
Температура газов на выходе из реактора 120-1 30 •С. Тепло реакции 

отводится маслом, циркулирующим по межтрубному пространству реактора. 
Масло поступает в реактор с температурой · 1 10-1 20 •С и, снимая тепло реакции, 
нагревается на 10 <>С. Из межтрубноrо пространства реактора масло поступает в 
теплообменник, где отдает свое теrшо на получение горячей воды. Стабилизация 
температурного режима :в реакторе осуществляется байпассированием части 
горячего масла мимо теплообменника. 

Перед пуском производит,;:я · разогрев масла паром в пусковом 
теrшообменнике." 

КоиденсtЩIIЯ муравьшюй кш:лоты 

После реактора газы с температурой 1 20-130 °С поступают в 
двухступенчатый конденсатор, где на первой ступени газы охлаждаются 
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оборотной водой с температурой 20 · 0с на входе; на второй ступени охлаждение 
происходит с помощью подачи в трубное пространство холода с температурой 
минус 8 °С. 

Конденсат, · содержащий 50 • 57% или 85% муравьиной кислоты, и 
соответствующее количество . воды, собирается в сборнике кислоты, откуда 
направляется в стандартиэаторы. Готовый продукт подается в складские емкости 
и далее - в производство пентаэритрита.· 

Отходящие газы после кондесатора направляются в дожигатель 
формалинового агрегата. 

Компоновка производства формалина с производством муравьиной 
кислоты позволяет глубже перерабатывать метанол, производимый в Губахе, в 
более широкий ассортимент продуктов: формалин, муравьиную кислоту, 
пентаэритрит. 

Ежегодные нормы расхода основных видов сырья, материалов и 
энергоресурсов на I т муравьиной кислоты (в пересчете на 85%) приведены в 
таблице: 

Наименование / Значение 
Метанол, кr 848 
Катализатор оксидный, кr 1 .34-1.64 
Масло, кr 1 .0  
Вода охлаждающая с перепадом температуры I ООС, м3 32 
Холод, Гкал 0.7 
Сжатый воздух КИП, нм3 20 
Сжатый воздух технологический, нм3 О. \ 

· Производимая горячая вода(9()0С), Гкал 1 .38 
Пар 1 2  ати на период пуска, Гкал О.О\ 

Себестоимость муравьиной кислоты по этой технологии составляет 
2 1 5  225 USD за тонну в пересчете на 85%-ую. 

Литература: 
[!] Макаренко М.Г., Андрушкевнч Т.В., Зенковец Г .А., Способ получения 

муравьиной кислоты; Патент России 2049770, БИ 34, 1.995. 
[2] Огородников С.К. Формальдегид, Л., !984. 
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ГетеJJОгенные пталитические реакторы с твердым 

мелкодисперсным теплоносителем. 

Крупник Л.И., Овсиенко П.В., Фурен Э.Л. 
ГосНИИ ''Химтехнология '� г. Северодонецк. Украина. 

ОР-СЗО 

Реакторы с· неподвижным зернистым слоем катализатора - наиболее 
распространенный тип аппаратов для проведения каталитических 
процессов. Уровень температуры и количество отводимого (подводимого) 
тепла в зоне катализа играют решающую роль при протекании химических 
процессов с жесткими температурными ограничениями (конверсия 
природного газа, синтез метанола, синтез аммиака и др.) обусловленными 
с одной стороны активностью катализатора, а с другой· - равновесием 
хим:ическщ'о превращения. При этом естественнъ1е требования обеспечения 
высоких скоростей реакции и высокой удельной производительности слоя 
катализатора зачастую сопряжены исключительно с интенсивностями 
процессов тепло-массобм:ена в катализаторном слое. 

Традиционные методы формирования температурного профиля по 
высоте каталитического реактора, как правило, сводятся к ступенчатому 
отводу тепла реакции в реакторах с адиабатическими слоями, либо 
реализуют принцип переноса тепла из зоны катализа через 
теплопередаю:щую поверхность в трубчатом реакторе. 

Существенно новое техническое решение, разработанное институтом 
"Химтехнолоw.я", в организации теплонапряженнъIХ каталитических 
процессов подчинено идее формирования заданного температурного 
профиля в слое катализатора за счет сочетания известньIХ преимуществ 
работы неподвижного · и псеВдоожиженного зернистых слоев. Принцип 
основан на увеличении объемной теплоемкости газовой смеси и 
эффективной теплопроводности слоя катализатора при вводе в последний 
твердого . мелкодисперсного тецлоносителя (ТМТ) в виде частиц сьшучего 
материала размером 50-100 мкм. 

На рис.1 представлены несколько типов rетероrенньIХ 
каталитических реакторов с неподвижным слоем катализатора, реали-
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ОР-СЗО зующих принцип переноса и отвода тепла реакции с помощью промежуточного ТМТ. Поясним работу реактора с ТМТ н.а примере работы реактора по типу "в". Двигаясь вверх вдоль оси реактора в объеме камеры теплообмена и •В объеме поровоrо пространства зоны катализа с неподвижным слоем катализатора синтез-газ (газовый поток) контактирует с мелкодисперсными частицами ТМТ, переводя их в псевдоожиженное состояние по всей высоте реактора. По мере протекания химического превращения, например экзотермической реакции,частиц:ы ТМТ аккумулируют тепло реакции, перераспределяют его за счет перемешивания в объеме зоны катализа и въшосяr за пределы последней. На выходе из с.лоя катализатора частицы ТМТ отделяются от газового потока и по перетоку · возвращаются в камеру теплооб�ена, rде тепло реакции воспринимается циркулирующей по трубам встроенного теплообменника кипящей водой и расходуется на образование пара заданных парамстров. В теплообменной камере частицы ТМТ смешиваются с потоком свежего синтез-газа и ЦИЮI повторяется. 
t 

Рис. 1 Реакторы с промежуточным ТМТ. 

t 

3 

2 

а) Реактор с заторможе11ным кипящим . С!ЮеМ. б) Реактор с периферийным 
перетоком ТМТ. б) Реактор с цеюпральпым перетоком ТМТ. 
]-теплообменная камера. 2- зона катализа. З-переток. 
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Ранее возможности метода экспериментально продемонстрированы 

на примере работы опытного реактора синтеза метанола с объемом 
катализатора 3 л. [ l). 

В настоящем докладе изложены некоторые результаты · изучения 
пщродинамических аспектов работы каталиmчески:х реакторов с цирку
ляциошшм контуром ТМТ. 

В реакторах с организованн:ътм циркуляционным контуром частиц 
ТМТ в слое катализатора доминирует продольный конвективный перенос 
тепла, а величиной, определяющей интенсивность переноса тепла является 
скорость движения частиц ТМТ в контуре или их расходная массовая 
ко�щентрация µ. 

При решении задачи о циркуляции 
ТМТ в реакторе с заторможенным 
:кшmщим слоем ТМТ и цент-
ралъным перетоком (рис. lв) 
исходили из представления, что 
движущей силой циркуляции ТМТ 
является разность пщростатичес
ких давлений столба ТМТ в слое 
катализатора • и перетоке. Запас 
потенциальной энергии, обуслов-
ленный этой разницей расходуется 
(рис.2) на создание циркуляции 

Рис. 2. ЭквивШlентная гидравлическая ТМТ в перетоке со скоростью Vn , схема циркуляционного контура в слое катализатора со скоростью тмт. 
Vн , в нижней зоне со скорос-тью V1 , в верхней зоне со скоростью Vз и 
на компенасцию потерь ЛЕпот . Полагая смесь газа и ТМТ квази
гомогенной жидкостью, потери ЛЕпот можно представить в виде суммы 
двух слагаемых одно из которых учитывает трение квазигомогенной 
жидкости: о внуrреннюю поверхность перетока и слоя катализатора, а 
второе - потери, связанные с изменением площади поперечного сечения 
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потока при его движении вдоль циркуляционного контура. Таким образом 
получено выражение 

v. = 

где 

е .... - е. 'to (IНТ-;- - р (1 - е  )) 
2 

• т • 
D1 + D2 + Dз 

(1) 

D = ,[s.)•(1 - e.J 
3 \ S · 1 - е. 

Из выражения для V0 следует, что скорость ТМТ в nеретоке является 

_функцией 9 арrумеIПОВ V0 = V( Н, S0, S, е, &8, е..;., Рт, 'tп, 'tн) ,  которые В 
совокупности поJПiостью харакrеризуют как геометрические размеры 
аппарата,так и физико механические свойства ТМТ и слоя катализатора. 

Из уравнения (1) следует также условие циркуляции ТМТ в реакторе: 

. 'to 
Емн - &п > р,..gН 

При данном размере таблеток катализатора и физико-механических 
свойствах ТМТ �авлятъ величиной потока теплоносителя и, 

следовательно, величиной расходной массовой к01щентрации µ можно 
пуrем изменения геометрических размеров перетока. 

Определим связь между основной гидродинамической 
характеристикой реакторов. с ТМТ - расходной массовой к01щентрацией µ 

и термохимическими параметрами реакции, протекающей в аппарате с ' 
ТМТ. Заведомо ограничимся приближенной оценкой возможности 
теплопереноса в газофазных каталитических · реакторах с естественной 
циркуляцией ТМТ. 

, Для простоты рассмотрим уравнение теплопереноса в одномерном 
адиабатическом реакторе идеального вытеснения пронизываемом потоком 

ТМТ плотностью Рпт со скоростью Wт. Примем также, что тепловой 

эффект реакции ЛН не зависит от темпераТУРЫ- Запишем 
· dT dT 

rлЛН=рСрW d/+prrrCтW� 
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получим выражение для величины адиабатического разогрева в 

т ЛНСлоХА (2) присутствии ТМТ: Л · = ( ) 
ад 1 +  µ � fJCp 

Выражение (2) дает nрибдиженную связь межцу расходной массовой 
концентрацией µ и параметрами, характеризующими химическую сторону 
процесса - тепловыделение реакции ЛН, степень превращения реагента А -
ХА , начальную концентрацию реагента - Сло и величи_ну 
адиабатического разогрева слоя катализатора ЛТад . 

Задавая термохимические параметры процесса можно получить 
представление о необходимой ве..'IИЧИне µ, что служит основанием для 
дальнейшего гидродинамического расчета каталитического реактора с ТМТ. 

Список обозначений. 
Н - высота слоя катализатора, S - nлощадь поперечного сечения 

перетока и реактора, &,&и, &мв, &п, - порозность кипящего слоя ТМТ, 

nорозностъ слоя катализатора, порозность кипящего слоя ТМТ в зоне 

катализатора, порозностъ движущегося слоя ТМ:Г в перетоке, Рт -

плотность частиц ТМТ, 'tп ,tи - напряжение трения на поверхности 

перетока и в слое катализатора, rл - скорость реакции, Рп,Ри - плотность 

потока ТМТ в перетоке и насадке, С - теплоемкость, w - скорость газа. 

Список литературы. 
1 .  Кrupnik L.l., Pavlova N.P., Fedorchenko AN. Methanof reactors: 

Principle of effective organization of catalytic processes. :Unsteady state processes 
in catalysis. Proceeding of intemational conference 5-8 june, 1990, Novosiblrsk. 
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Двухступенчатый реактор конверсии природиоrо rаза с твердым 

мелкодисперсным теплоносителем. 

Крупник Л.И .. Фурев ЭJI .• Олейник В.Н., Овсиенко П.В. 
rосНИИ ''Химтехиология ': г. Северодоищк;. Ук:рашю 

Природный газ находит широкое применение в химической 
промышленности в качестве сырья. В производствах . аммиака, метанола, 
водорода, уксусной кислоты природный газ подвергается каталитической 
Rонверсии с водЯНЫМ паром, кислородом и диоксидом углерода. В 
современных производствах указанных продуктов паровая или 
пароуrлекислотная конверсия проводится в трубчатых печах, а 
nарокислородная или паровоздушная в шахтных адиабатических реакторах. 
С целью уменьшения габаритов аiшаратов и создания агрегатов большой 
единичной мощности, а также для снижения энергозатрат на 
компренирование на стадиях синтеза процесс конверсии проводят под 
давлением до 4 МПа. Температура газа в реакционных трубах печей 
конверсии изменяется от 45о0с на входе до 860°С на выходе; температура 
в шахтных реакторах на выходе с:оставляет 9S0°c -10Оо0с. В качестве 
катализаторов как на первой, так и на второй С'I)'Пенях конверсии 
используется никелевый катализатор. 

Процесс паровой конверсии природного газа идет с большим 
поглощением тепла, которое подводится через стенки реакторных труб 
печей риформинга. Тепло образуется за счет сжигания топлива в 
межrрубном пространстве печей:. Реакционные трубы должны вьшерживатъ 
дав..т�ение до 4 МПа и температуру до 9ЗО0с - 960°С и изготавливаются из 
жаропрочнъrх никель-хромовьrх сталей. Печи риформинга в зависимости от 
мощности агрегатов имеют от неске№ШХ десятков до нескольких сотен 
реакционнъrх труб и являются весьма дорогостоящими инженерными 
сооружениями. В производствах аммиака, метанола, водорода на стадию 
конверсии природного газа приходится 50 - 70% капитальных и 
эксплуатационных затрат. 
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В двухступенчатых схемах· конверсm1 природного газа, где на первой 
ступени проводится паровая конверсия, а на второй - парокислородная или 
паровоздушная конверсия, было предложено проводить первую ступень 
конверсии в трубчатом реакторе обогреваемом теплом конвертированного 
газа, выходящего из второй ступени конверсии и имеющего темпера'IУI)у 
порядка 1оооос. 

Размеры трубчатого реактора гораздо меньше габаритов трубчатой 
печи, так как расстояние между трубами в трубчатом реакторе значительно 
меньше, чем в трубчатой печи. Давление реакционной смеси в трубах 
трубчатого реактора выше давления конвертированного газа в ме:жтрубном 
пространстве на 0.3 - 0.5 МПа, что позволяет использовать более 
тонкостенные трубы, нежели в трубчатых печах. Поскольку реакционные 
трубы трубчатого реактора испьrrьmают влияние разности давлений в 
трубах и ме:жтрубном пространстве ; это позволяет проводить процесс 
конверсии при любом давлени1:1, т.е. и под давлением последующего 
-синтеза. Конверсия природного газа под давлением синтеза исключает 
комnремирование синтез-газа·, что приводит к снижению энергетических и 
капитальных затрат. 

В трубчатом реакторе, как и в трубчатой печи, подвод тепла для 
проведения процесса паровой конверсии природного газа осуществляjnся 
через стенку реакционных труб, изготовленных из жаропрочной стали. 

Для проведения двухступенчатой конверсии природного газа 
разработан реактор позволяющий исключить применение трубчатой 
конструкции на первой ступени конверсии. Подвод тепла на первую -
паровую ступень конверсии осуществляется твердым мелкодисперсным 
теnлонос}1телем (ГМТ), который нагревается за счет тепла 
конвертированного газа после второй ступени конверсии. 

На рис. 1 приведена лрmщипиалъная схема двухступенчатого 
реактора. Смесь . природного газа с водЯНЬIМ паром подается снизу на 
первую ступень конверсии. Под слоем катализатора парогазовая смесь 
(ПГС) смешивается с нагретым ТМТ, нагревается до температуры порядка 
7ОО0С и поступает на катализатор первой ступени, расположенный в 
цилиндрической обечайке в центральной части аппарата. На первой 
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ступени конверсии процесс осущестшшется в режиме заторможенного 
кипящего слоя ТМТ, который кипит в поровом Пространстве между 
зернами катализатора. 

ru 

1 С:"""""1 
rre aoc:• , 

Рис.1. Принципиальная схема· i)qухступенчатого реа,стора 1еонверсии 
природного газа с твердым мел,содисперсным теплоносюnелем. 

Гранулы катализатора на первой ступени имеют форму цилиндров 
или колец с внешним диаметром и высотой примерно 15 мм, т.е. 
используются такие же катализаторы, как и трубчатом реакторе. В качестве 
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ТМТ используется корунд сферической формы с размером частиц 
0.2 - 0.3 мм. 

Протекание эндотермического процесса паровой конверсии 
углеводородов приводиг к снижению температуры на выходе из первой 
ступени на 30 - so0c. Teruю для протекания реакции подводится, в 
основном, за счет тепла аккумулированного ТМТ. 

Над слоем катализатора в зоне свободного кипящего слоя 
происходиг отделение частиц ТМТ от ПГС. 

ПГС подается в нижнюю часть вrорой ступени конвертора, где 
происходиг смешение с кислородсодержащим потоком. В нижнем 
свободном объеме вrорой ступени происходиг взаимодействие горючих 
компоненгов ПГС, в основном, водорода с кислородом и температура за 
счет этого экзотермического процесса повышается до 1200 - IЗОо0с. С 
такой температурой ПГС поступает на катализатор второй - ступени 
конвертора, который располагается в кольцевом пространстве между 
первой ступенью и фуrерованной стенкой аппарата. За счет протекания 
эндотермической реакции конверсии метана с водяным паром температура 
на второй ступени конверсии снижается и на выходе из слоя катализатора 
составляет порядка 1000°с. Над слоем катализатора второй ступени 
конвертированная ПГС отдает тепло ТМТ, который. поступает с верхней 
части первой ступени по перетокам. Наrрев ТМТ осушестwшется в 
свободном кипяшем слое. ТМТ нагревается, а конвертированная ПГС 
охлаждается примерно до 720 - 7ЗО0С. Нагретый ТМТ -по перетоку 
сплошным нисходящим �лоем подается на вход первой ступени и цикл по 
ТМТ замыкается. 

Разработаннъш двухступенчатьш реактор конверсии природного газа 
позволяет совместить проведение первой - паровой и второй - парокис 
лородной конверсии в одном аппарате, отказаться от применения на 
первой ступени трубчатого реактора и обеспечит работу слоя катализатора 
на этой стадии в режиме,близком к изотермическому. 

Для отработки процесса и конструкции конвертора создается опытно
промышленная установка на Черкасском ОАО "Азот". 
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NOVEL BURNER DESIGN FOR AUTOTHERМAL AND SECONDARY 
REFORМERS 

Ivar. I. Prirndabl 
Haldor Topsee A/S, Engineering Development Department, Denmark 

Introduction 
Production of synthesis gas from light hydrocarЬons Ьу tl1e steam refoпning 
processes is important for the chemical industry. The products range fi:om ammo
nia and methanol synthesis gas to саrЬоп monoxide-hydrogen mixtures and as 
pure hydrogeп, e.g. for hydrotreating in refineries. Iп many cases an oxygen-con
taining gas is part of the process scheme. The oxygen acts as source for iвtemal 
combustion of the feedstock (or partly converted feedstock), thereby aiding con
version of methane and other hydrocarbons and providing heat for the fina! equili
bration to synthesis gas Ьу the endothermic steaш refom1ing reactions. Tl1e rele
vant technologies, which шау Ье referred to as high-temperature processes, are: 

• Air-Ыown secondary refonning 

• Oxyge11-Ыow11 secondary reforming 
• Autothermal reforming (oxygen or enriched air based) 

The reactor consists of а refractory-lined vessel with а burner, а coшbtistion 
chamber, .and а catalyst bed. The reactioпs taking place are comЬinations of 
coшbustion a,nd steaш reforming. The maiп function of the burner is to provide 
mixing of the reactants. In the combustion chamber, i.e. the space between the 
bumer and the catalyst bed, combustion takes place in а turЬulent diffusion 
flame. 

Feedstock and Temperature 
Feedstock cliaracteristics and operating parameters are different for the three high 
temperature reforming processes. The operating temperatures are highest in 
autotl1ermal reformiag and lowest · in air-Ыown secoпdary reforшing. TJ1e 
concentratioп of i1ydrocarboпs to Ье combusted is much higher in autothermal 
refom1ers tl1an in the secondary reformers. In the secoнdary refom1eщ coшpared to 
the autothermal reformer, а relatively sшall volume of oxidant streaш must Ье 
mixed with the l1ydrocarbon-containiпg streaш. Тlшs, the requirements to the 
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bumers are different for the three processes, and the bumers must Ье individually 
designed to obtain the best possiЫe performance. 
Burner and Catalyst 
The burner and the combustion chamber should ideally Ье designed in such а way 
that the gas has а uniform temperature, composition, flow direction, and velocity 
when it reaches the surface of the catalyst bed. In the catalyst , bed the conversion 
is completed Ьу estaЬlishment of the thermodynamic equilibrium for the shift 
reaction and the steam reforming reaction. Furthermore, the catalyst bed has the 
very important function to coнvert soot precursors formed during combustion so 
that soot-free operation is ensured. 
The catalyst employed is the same for the three processes, and also space velocity 
is similar for autotherшal and secondary reformirig. The catalyst n6пnally specified 
Ьу Topse;e is а higbly temperature-resistant reformiпg catalyst, type RKS-2-7H. 
Burner Operation Cbaracteristics 

Operatioн of secoпdary reformers and autothermal retbrmets in industry has from 
time to tiшe faced proЬlems, often related to bumer· design. The proЬlems тау 
range from catastrophic failure to bumer wear without any serious process 
implicatioпs. 
L Catastrophic Failure 
Catastrophic failure of process burners includes situations where the defective 
bumer causes damage to the refractory and ultimately to �Ье pressure vessel 
resulting in production loss and necessary repair or replacement of the reactor 
vessel or the refractory liпing. 
IL Malpe,formance with Increased Productюn Cost 
Uneveri flow . and teшperature distribution in the combustioп chaшber at the 
entrance to the catalyst bed may cause an increased average methane leakage from 
the catalyst . bed or poor approach to equilibrium. 111is may lead to reduced 
production capacity or increased consumption of feedstocks and utШties. Another 
effect of irregular flow pattem in tl1e combustion cl1aшber is milling or otl1er 
modes of destruction of the top layer of the. catalyst bed. These situations are often 
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ОР-С32 wrongly assumed as шalperfonnance of the catalyst. However, most ofien they are 
related to the burner and caused Ьу O11е of the followiпg factors: 
• poor burпer desigп 
• daшaged bun1er 
• iнadequate siziвg of coшbustioп clшmЬer 
/П. Mechanical Wear 
Sоше bumers are exposed to local wear or cracks resultiпg iп cha11ge of tlleir 
pl1ysical appeara11ce. Buшer wear of tl1is 11ature develops slow!y апd l1as no impact 
011 tl1e plant perforшance. However, шаiпtеnапсе repair or replaceшeпt of critical 
parts шау Ье пeeded at scl1eduled shutdown. 
Bumer Design 
Т11е size апd tlie sl1ape of tl1e c_oпical space Ьеtwееп tl1e burпer апd the catalyst 
bed is primarily deterшiнed Ьу the шeclianical desigп of the pressure vessel апd 
staЬility of tl1e refractory liпiпg. Ву tl1e detailed desigп of tl1e burпer this giveп 
geometry nшst Ье takeп iнto accouпt. However, tl1e distaнce from the bumer to 
tl1e catalyst bed surface с:ш Ье varied witl1i11 limits Ьу varyi11g tl1e voluшe of 
catalyst. 
Iп tl1e desigп of tl1e burner, . tl1e followiпg eпgineeriпg aspects are of geпeral 
iшportaпce: 
• Effective шixiпg at tl1e bumer пozzles 
• Low шetal teшperatures of tl1e burнer 
• Soot-free coшbustioн 
• Hoшogeнeous gas апd teшperature distributioн at tl1e iпlet to tl1e catalyst bed 
• Protectioп of tl1e refractory l iпing froш tl1e liot flame core 
Recircul::itioп of tl1e reacled gas froш the thennal zоне back to the burпer сап 
protect tl1e refractory анd th_e burпer froш tl1e flame core апd eпsure а 
lюшogeпeous gas апd teшperature distributioп а! tl1e епtrапсе to tl1e catalyst bed. 
Autotl1erшal апd secoпdary reforшers both охуgеп- анd air -Ыоwп - have Ьееп 
desig11ed Ьу Tops0e for more tl1an 30 years. Satisfactory and predictaЫe 
реrfопшшсе Iшs Ьееп Secured Ьу periodical iпspection of tl1e buп1er, the 
refractory liпiпg iп tlie reactor апd the surface of tl1e catalyst bed, апd Ьу repair or 
сlншgе of burпer parts if пecessary. Торs0ё eшbarked sоше years ago оп а 
prograш to develop а better basis for process desigп анd burner desigп. Т11е 
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ultimate goal was а maintenance-free burner which is not exposed to wear. One 
result of the effort has Ьееn the introduction of new burner. types to the industry: 
• Improved bumers for secondary refoпners 
• New СГS burners for autothermal and secondary refoпners 
Patents covering the new burner types have been applied for in contries worldwide. 

Tools for Bumer Developmeвt апd Design 
For the development of better burners а number .of tpols have been used. Three · of 
these techniqlies are essential in design of advanced process burners: 
• Computational Fluid Dynamics 
• Isothermal physical modelling (hydraulic modelling) 
• Pilot plant testing 

Computational Ruid Dynamics 
Computational Fluid Dynamics (CFD) software is а general purpose fluid flow 
simulatioп software which makes it possiЫe to analyze turЬulent and laшinar flow 
proЫems iп arЪitrary complex geometries. Tops0e uses C,FDS-FLOWЗD software 
which allows nюdelling of: 
• Turbulent of laminar flows 
• Steady-state or traпsie11t flows 
• Isothermal or non-isothemtal flows 
• Flows tl1rough packed beds 
• Flows with reacting cl1emical constituents, f.inst. coшbustioп 
• (:{)шpressiЫe щ· incoшpressiЫe fluids · 

Isotherma/ Physical Modelling (Hydraulic Modelling) 
Isothermal physical modelling or · hydraulic modelling is а well-known technique 
for simulation of flaшe processes and for design of burners and combustion 
equipment. Contrary to the CFD modtlling, wblch shows only а steady-state 
picture of the flame and of tl1e flow pattem in the combustioп chamber, tl1e 
hydmulic modelling technique can Ье used for studies of transient анd local 
phenomena such as turЬulent flow eddies and local recirculations. Moreover, 
skewness ацd other not rotationa\-symmetric pl1enomena can Ье studied. · 
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between the two modelling techniques has been excellent. 
Pilot Plant Testing 

With the douЫe purpose of demonstrating advanced process concepts and testing 
new burner deve]opments an autotheпnal reforming pilot plant was constructed at 
Tops0e's facilities in Houston, Texas. 
The final CTS bumer design was tested in the pilot plant а two-monф test at а 
steam to carbon ratio of 0,6 and outlet pressure/temperature 24,5 bar/ l065°C. 
The adiaЬatic flame temperature of the test conditions was above 2000°с. No 
burner wear could Ье observed after the experiment. 
Industrial Experience 
JJurner for Secondary Reformer in Ammonia Plants 
Traditionally, Tops0e has used ring burners ili secondary reformers in ammonia 
plants. In general, tl1ese have performed well. However, iп so.me cases there l1as 
been а tепdепсу to erosion/corrosion of the edges of the Jюles, рrоЬаЫу due to 
backflow of hot gas caused Ьу sinall irregularities in the machining of the holes. 
Тhis l1as 11ever affected process performance, but as а safety measure the buщer 
was inspected during shutdown and repaired as required. 
In order to  axoid the mainte:nance of the burner, а new design has been 
developed with nozzles fitted to the holes. Nozzles · have been installed in the 
burner in several amшonia pla11ts since spring 1 .993 with exellent results. 
Topsee СТS Burners for Autotkermal and Охуgеп-Ыоwп Secondary Reformers 
1l1e Tops0e СТS burners were introduced to the industry in 1992. At present СТS 
burners are- in operation in three. autothennal refonner uruts, and burners for а 
numЬer of oXYgen-Ыown secondary refonner uruts have been put onstream. 
Conclusioв 
During the last six years theoretical methods, e.g. fundamental fluid dyнamics and 
metallurgy have Ьесоше an integrated part of modem burner desigl1. The 
comblnation of predictive methods with empirical шethods апd know-how has 
improved the development and design of burners and reactors for secoпdary and 
autotheпnal reforшing. 

246 



ОР-СЗЗ 
МОДЕЛИРОВАНИЕ ПРОЦЕССОВ ЭНЕРГОТЕХНОЛОГИЧЕСКОЙ 

ПЕРЕРАБОТКИ УГОЛЬНОЙ ПЫЛИ В ПОТОКЕ 

В.И. Быков, Т.И.Вишневская, Н.М. Цирvлъниченко1 А.С. Веселов 

Вычисл=ьный Центр СО РАН г Красноярск, 
Науч;но-исследовательек,11й физl/Ко-техническuii. uнстшпут' КГУ 

Одним из основных направленvй создания экологически чистой 
электрической станции на твердом топ.1иве является соединение процессов 
переработки твердого топлива с существующей технолоtи:ей сжигания 
(энерготехнологические установки с процессами пиролиза, парогазовые 
теJDiовые электростанции с предварительной газификацией). Введение 
энерготехнологической подготовки твердого топлива изменяет всю 
динамику горения (происходит сжигание принципиально . нового вида 
топлива - активированного коксика или синтез-газов). В ряде . случаев это 
позволяет изменить механизмы формирования вредных для окружающей 
среды веществ ( окислы азота, соединения серы и полициклические 
углеводороды). 

На данном этапе развития теплоэнергетики рассматривается ·ряд 
технологических вариантов со.здания экологически чистых ТЭС. Наиболее 
кардинально решить -экологические проблемы возможно путем организации 
системы газификации угольной пыли с последующей очисткой и сжиганием 
газообразных продуктов газификации. Кроме этого существует ряд тех

_нолоrий совершенствующих современные методы сжигания и основанные 
на с(\вершенствовании динамики факельного сжигания угольной пыли. На 
насто- ящем этапе в соотвествии с программой Миннауки по ·созданИJQ 

· экологически чистой ТЭС заканчиваются проектньiе разработки дв,,,; 
технологий: ТЭС с сжиганием прдварительно подогретой до темпера"!'уры 
600 · С угольной пыли и технологии сжигания продуктов газификации 
пьшевидного бурого угля. 
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. .  В данной работе проводится попытка разработать универсальное мате

матическое описанце,. позволяющее численно модеЛJIJ)овать динамику 
химичес�щх реаюiий и теIDiомассопереноса для систем энерrоrехнолоrи
ческой переработки riылевидноrо твердого топлива. 

Разработана математиче�кая модель физико-химических процессов 
энерготехнологической переработки уrмьной пыли применительно к 
факельным (про;rочным:) реакторам. Уровень мате_матического моделиро
вания . � физико-химические явления, протекающие в отдельных частицах 
твердого томива и газовом обьеме. В общем процессе горения-газифи
кации отдельных. частиц твердого топлива условно выделяются стадии: 
сушка, пиролиз и собственно гомо- и гетерогенные реакции горения-

. rазнфиющии горючих компонентов летучих веществ углерода коксового 

�а. 
Условия · м�матического моделирования соответствуют промыш

ленным условиям проведения процессов пиролиза, горения . и газификации 
угольной пыли в факеле: полидисnерсные часrицы твердого томива разме
рами от 3 до 1000 мкм вводятся в движущейся высокотемпературный 

·· газовый поток (исходная температура газа 1000-2000 К, число Re для твер
дых частиц в газовом потоке изменяется от 50 до О, в потоке имеется 
свободный кислород и связанный окислитель (водЯной пар и двуокись 
углерода). По мере разгона угольных частиц происходят -про цессы наrрева 
твердой фазы, охлаждения газового потока, сопровождающиеся быстро 
протекающими фа."!Овыми переходами и химическими реакциями._ При 
составлении математического описания использовались· общепринятые 
предnолож:ения-многофазной аэродинамики /1 /. 

Основу математической модели составляет система дифференциальных 
уравнений тепло и массопереноса в отдельных частицах полифракционной· 
угольной пьIJЩ /2 /. Фазовые переходы в пористой части угольных частиц 
осуществляются вследствин испарения физической влаги топлива, а также 
при термическом разложении органической массы угля. Для газовой фазы 
решаются уравнения химической кинетики, позволяющие рассчитывать 
динамику формирования окислов азота и возможности их раскисления за 
счет организации восстановительных зон /3/. Перенос вьщеляющихся 
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парогазовых продуктов внуrри пористых частиц топлива осущетвляется 
посредством эффективной диффузии, а также конвективного течения, 
вызванного градиентом давления. Для определения температурных полей 
угольных частиц использовались дифференциальные уравнения в частных 
производных, выведенные из закона сохранения энергии /1/. В качестве 
граничных условий- газ-угольная частица использовались. граничные условия 
третьего рода. 

Для численного решения дифференциальных уравнений 
использvвались конечно-разностные методы /4/. При этом консервативные 
разностные схемы построены на основании интегро-интерполяционного 
метода. Получены устойчивые неявные конечно-разностные схемы, так как 
конвективный член аппроксимировался по прннципу ориентированного 
уголка /4/. 

Вычислительный эксперимент проводился при изменении температуры 
газового потока, начального влагосодержания твердого топлива и изме
нении доли частиц топлива различного радиуса в загрузочной фракции. 
Исходные параметры загрузки и полученные расч,етные данные находятся в 
соответсвии с экспериментальными. 

Отмеченные в численном эксперименте высокие плотности водяного 
пара и летучих веществ являются одной из основных причин изменения 
фракционного состава угольной пьmи. В результате бльшой серии чис
ленных экспериментов установлено, что в факельных процессах пиролиза, 
горения и газификации угольной пьши, динамика процесса выхода водяного 
пара и летучих веществ определяется конвективными потоками. 

Физическая модель представляет· собой секционированный проточный 
реактор на вход которого подаются продукы сгорания с температурой 1 ООО -
2000 ·к и монофракционная угольная смесь: Основная цель эксперимен
тальных исследований проводимых на проточном реакторе - получение 
эффективных кинетических параметров пиролиза и собственно реакций 
горения-газификации углеродных частиц. Принципиальным в дан- ном 
случае является использование неизотермического секционированного 
реактора и комплексного анализа твердых и газообразных. продуктов 
энерготехнологической переработки. В процессе проведения опытов 
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· эксперименталыJо удается . измерить динамику . газообразных веществ :в 

. . Пр()дуктах пиролиза, газификации . угольной пьши в нестационарных 
:�dвиях .. Экспер�ентальные исследования · провед�ны для частиц бурого 
'беро- зовского угля эффе�ным размером 50 мкм. 

Данная работа проводится по программе "Эколоrически чистая 
энергетика" Миннауки РФ и ряду rрантовМюmрироды РФ и Минвуза РФ. 

' 1 
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МАТЕМАТИЧЕСКОЕ МОДЕЛИРОВАНИЕ ПРОЦЕССА ТЕРМОКQНТАКТНОГО 
ПИРОЛИЗА ВЫСОКОЗОЛЬНОГО КАМЕННОГО УГЛЯ В НЕПОДВИЖНОМ 

ЗЕРНИСТОМ СЛОЕ 
. , 

- Пацков В.П. 
Отделение ВПЭ ИПЭ НАНУ, Киев, Украина 

Термохимическая переработка(пиролиз, сжигание и газификация) 
высокозольных каменных углей под давлением в циркулирующем кипящем 
слое (ЦКС)-один из наиболее перспективных _r:�утей их эффективного _ 

/ . 
вовлечения в tопливно�энергетические балансы стран СНГ, пр�одЬления 

существующего энергетического кризиса и решения экологических пр�блем, 
связанных с уменьшением вредных выбросов в атмосферу окислов серы_·и 
азота[1]. 

В Отделении высокотемпер�турного преобразо�ания �нергии Института 
проблем энергосбережения НАН Украины в настоящее время разрабат_ывается 
технологическая пилотная установка производительностью 1 тонна угля s час 
для двухстадийной газификации высокозольных каменн�,;х углей. в ЦКС с 
высокой кратностью ·циркуляции коксозольного остатка(до 1 00) на ,зоздушном 
дутье до 2.5 Мпа [1 ].Одной из ее отличительных особенностей является 
наличие пиролизера с медленно опускающимся(плотным) слоем _ на тракте 
возврата коксозольного остатка, предназначенного для осуществления 
предварите�:�ьной термической ' подготовки топл.ива путем пиролиза при 
повышенных давлениях и высокоскоростном нагреве ,а таюке лолучения 
высококалорийного газа[1 ,2]. 

В целях поэтапного создания общей методологии математического 
моделирова�ия, расчета и оптимизации сложных химико-технологических схем 
для термохимической переработки высокозольных низкосортных 
энергетмческих углей Украины в настоящей работе рассматриваются 
математическое описание, алгоритм и программа расчета процесса 
термического разложения высокозольного каменного угля марки ГСШ в 
пиролизере технологической установки[1 ,2]. 

Процесс термического разложения твердых топлив в инертной среде 
является сложным комплексом множества необратимых физико-химических 
превращений,,в результате· которых из исходного топлива образуются твердые, 
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жидкие и газообразные nродукты. Выход и состав образующихся продуктов 
зависят от особенностей их молекулярной деструкции и условий нагревания. 
Наиболее полно изучены процессы пиролиза углей при атмосферном давлении 
и медленном нагреве, как основы твхнолоrии коксов_ания и nолукоксования 
[Э}.Эксnериментальных данных no динамике и макрокинетике скоростного 
пиролиза известно крайне мало ,а ·данные по скоростному пиролизу под 
давлением ,либо при ограниченной · скорости эвакуации продуктов, как и 
корректные математические описания этого процесса вообще 
отсутствуют[З].Отмеченное обстоятельство существенно затрудняет оценку 
времен пребывания частиц для выхода основной части летучих - важнейшего 
параметра для выбора оптимальных способов подачи угля для его 
последующей газификации в ЦКС [1 ,2]. 

Рассматриваемый аппарат представляет собой цилиндрический реактор, 
внутри которого находится совокупность двух взаимнопроникающих 

континуумов: твердой фазы, включающей пористые сферические свежего 

угля, коксозольноrо остатка и золы, подаваемые в аппарат сверху, и rазовой 

фазы, содержащей продукты пиролиза топлива фильтрующиеся через мед

. ленно опускающийся слой топлива снизу. Предполагается.что продукты 
пиролиза рассматриваемого в настоящей работе донецкого газового угля марки 
ГСШ состоят из легких газообразных продуктов 
(CO2 , CO,HzO,Н2 ,N2 ,CH4 ,C2H�, C2H6),a таК1Ке паров смол и углеводородов, 

являющихся продуктом фазовых(исnарения-конденсации) и химических 

превращений внутри пористой структуры угольных частиц. Ввиду того, что 

реальный состав смол и углеводородов, образующихся при термической 

деструкции высокореакционных бурых углей, к числу которых относится и уголь 
марки ГСШ, весьма· сложен. и многообразен и практически неизвестен, 

принимается, что в рассматриваемом случае состав смолы может быть описан 
семью базовыми(ключевыми) · компонентами, совокупность которых отражает 
основные структуры, входящие в молекулы угля: бензолом С6Н6

, толуолом 

С7Н8, фенолом С6Н;ОН, фенатреном С,,Н,0 ,  С11Н,,. , д_иметилнафталином 

С,2Н12 и метилтетраамином С13Н18• В газовом nотоке протекают вторичные 

гомогенные и гетерогенные реакции указанных выше газообразных продуктов, 
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паров смол и углеводородов с образованием смоляного кокса, блокирующего 
поры частиц и затрудняющего газовыделение летучих [4}. Перенос вещества и 

энерrии по слою осуществляется· путем эффективной диффузии и 
теплопроводности, фильтрации и конвективного теnломассообмена между 
частицами топлива и золы в свободном обьеме слоя. 

Особенностью предлагаемой математической модели является учет 
процессов переноса внутри пористой структуры угольных частиц и прогрева 
инертных частиц золы. Внутри пор угольных частиц рассматриваются [5]:1 )  
эффективная диффузия и теплопроводность; 2 )  конвективно-фильтрационный 
перенос; З) выделение влаги и летучих; 4) фазовые переходы (исnарение
конденсация) смол и углеводородов; 5) вторичные rетерогеннь1е реакции 
взаимодействия коксозольного - остатка топлива с легкими газообразными 
продуктами "nиролиэа(СО2 ,Н2О,Н2 ,СН,). Стадии n_ервичного выделения влаги и 
летучих внутри пор предполагаются быстрыми, а темnераiурь1 фаз 
одинаковыми. Принимается наличие внутри пор трех взаимодействующих фаз: 
орrано-минеральноrо скелета {коксозольного остатка и золы), 
промежуточной (конденсированной), включающей упомянутые выше 
сконденсированные или растворенные базовые компоненты смолы, 
rааообрааной. Основными факторами, влияющими на прогрев эоловых 
частиц, являются эффективная нестационарная тt:1nлопроводность и 
конвективный теплообмен с газО"Вым потоком в свободном обьеме слоя. 
Принимается, что коксозольный остаток поступает в nиролизер из циклона в 
пренебрежимо малых количествах по сравнению и расходом свежего угля и 
протекающие в нем - процессы не оказывают существенного влияния на 
термическое разложение исходного топлива. Система уравнений 
матf.i!матической модели процесса термоконтактноrо пиролиза высокоэольного 
каменнного угля в _  nиролиэере в приближении неподвижного зернистого слоя 

имеет вид: 

(1)  

(2) 

253 



ОР-С34 

(3) 

л.,z(Ь>(t_ - ll "" +а<в-">(т.. ...: J:  )с F,v1(Ь) -, е и._ s. р,,1/.ь{(.!!�_)• - ( т,,.,
_
· )4]+ �W.Q = . ._,,... ьrr" i_ ъ "' ь J" • .,, • ь ._,,... 100 100· 

. 
-!;: • " 

j= 1,m1 

;[aзPJJ.= �� ;[и3азРJr] - WФп; 

!_[ . ] - Dt> ё[ 2 6:,1 ]-��[ . ] - (р) а а, АС,1 � r
' a:l_ a1 p1r а, r а, u,a, Arc,1 + WФпс,1 + 

. .. . -(,) - -+q,c,1 +q,,clf + v,,a2W,F ш1 ;j = 1,т.;s = 1,п,; 

Р.. >JI, ш;, ь · "с<•)·т..· - ·с· <•> ··) с'т.. · . ,,., ах - и., с. р, pl ь - -и, pZ (1 - &ь Р2 ь,  
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(13) 
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(15} 

( 16} 

(17) 

Дriя решения системы уравнений (1-17) разработан алгоритм расчета. 
аналогичный методу Зейделя. Его отличительной особенностью является 
итерационный расчет полной скорости фазового ·перехода конденсированной 
фазы внутри пористой структуры угольных частиц за счет наложения на 
рассматриваемую систему дополнительного предположения .. о. термодина
мическом равновесии между концентрациями .  компонентов в газовой и 
конденсированной фазах, позволяющим сделать ее переопределенной и 
использовать некоторые из уравнений данной системы(наnример, уравнения 
переноса в конденсированной фазе (4) для вычисления скоростей фазовых 
переходов. Концентрации конденсированных компонентов при этом опре-
деляются на основе комбинированного закона Рауля-Даль.тона. 

Программа расчета процесса в пиролизере . реализована на языке 
FO.RTRAN-77 фирмы MICROSOFT (v.4.1 и 5.0).Позволяет рассчитывать поля 
основных характеристик процессов термоконтактноrо пиролиза высокозольных 
каменных углей под давлением по высоте слоя и радиусу угольных и эоловых 
частиц в различные моментьI времени. 

При численном анализе модели на ПЭВМ IBM РС АТ 386/387 
исследовано влияние режимных параметров функционирования 
проектируемой пилотной усtановки{1 ,2] на riротекание процесса термического 
разложения донецкого газового угля марки ГСШ. Результаты расчетов 
подтверждают ранее высказанную в [ЗJ гипотезу о наличии в . порах угольных 
частиц промежуточной(конденсированной) фазьI, содержащей сконденсиро
Е!анные и растворенные газы, жидкие смолы и . углеводороды, и ее 
существенном влиянии на протекание процессов термоконтактного пиролиза 
высокозолыiых каменных углей при повышенных давлениях и 
высокоскоростном нагреве. Создание газификационной среды в свободном 
обьеме слоя путем введения в газовую среду СО2 , СО,Н2О,Н2 и повышение 
давления способствуют интенсификации процесса и снижению эффективных 
времен · выхода летучих. Разработанные математическая модель, алгоритм и 
программа будут · в дальнейшем использованы при отработке режимов 
испытаний и планирования экспериментов в nиролизере, выборе оптимальных 
способов подачи коксоэольного остатка топлива для последующей 
газификации в реакторе-газогенераторе, разработке математической модели, 
методики расчета и оптимизации демонстрационной технологической 
установки ЦКС-1 .0 с рабочим давлением 0,8-2,5 МПА по двухстадийной 
газификации. низкокалорийных. украинских уrлей[1 ,2].Данная установка 
является прообразом опытно-промышленной установки на 1 О т угля/час на 
Мироновской ГРЭС. 
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ОБОЗНАЧЕНИЯ 

о-коэффициент диффузии; j-номер компонента; х-координата вьlсоты слоя; е
порозность; р-плотность; с-концентрация, весовые дол11; u-скорость 
конвективно-фильтрационного переноса; /3-коэффицие·нт конвективного массо
обмена [8]; F-поверхность;�с , q,• - среднеинтегральные доли углерода и золы 
в слое; г-координата радиуса част�ц; q,п. -номер и общее число гомогенных 
реакций; v-стехиометрический коэффициент; W-скорость реакции; t-время; л.
коэффициент теплопроводности; Т-температура; Ср-теплоемкость; а
коэффициент теплообмена [8] и обьемная· доля; ее , &. -степени черноты 
углерода и золы; ею-коэффициент излучения абсолютно черного тела; епр
приведенная степень черноты газового потока; О-тепловой эффект; 
С' ,  А Р -доля углерода и золы в топливе на рабочую массу; W Фn - полная 
скорость фазового перехода конденсированной фaзы;qv ,qw -скорости 
первичного выделения летучих и влаги [6]; ЛНисп, ЛНw-теплоты испарения 
конденсированных компонентов и влаги; s,n, -номер и общее число 
гетерогенных реакций; т1 ,т; - общие числа конденсированных и газовых 
компонентов; Р-давле��е;Н-высота; R-универсальная газовая постоянная; М
молекулярная масса; 112 -скорость истечения твердого материала из аппарата . 
[7]; Т -среднемассовая температура двухфазного потока на входе в 
пиролизер. 

нижние индексы 
j-номер компонента; i-номер фазы:1 -газ, 2-твердая фаза, 3-конденсированная 
фаза; •-значения переменных в опускном стояке установки [1 ]; Ь-слой; О
начальное или опорное значение; р-частица; s-номер гетерогенной реакции; с
углерод; к-конвективный; а-зола; q-номер гомогенной реакции; фп-фазовый 
переход; v-летучие; w-влага; ud-удельный; st-стенка; исп-испарение. 

ВЕРХНИЕ ИНДЕКСЫ 
Х-продольные ·составляющие эффективных коэффициентов переноса; Ь-слой; 
с-углерод; g-с-составляющие теплообмена газ-частицы углерода;g-а-составля
ющие теплообмена газ-частицы золы;а-зола; g-st-составляющие теплообмена 
газ-стенка; е-эффективные составляющие коэффициентов .переноса; р0равно
весное значение; •-первичное содержание летучих; ••-первичное содержание 
влаги. 
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МАТЕМАТИЧЕСКОЕ МОДЕЛИРОВАНИЕ ПРОЦЕССА 

ОКИСЛИТЕЛЬНОГО АММОНОЛИЗА МЕТАНА НА ПЛАТИНОВОМ 
КАТАЛИЗАТОРЕ . 

nроф.Са118НКО11 А.С" IJРОФ.Грмнь Г.И , Бондарtiнко И.В. 
ХарькоВСIСМА Государств� По.nитехни'lескиА университет 
Контакrное окисление смеси метана и аммиака кис.nородом воздуха 

на пла,инородиевом катапизаторе протекает в облаоти 8tiet.Uнeй диффузии 
и время контак:rирования находится в . пределах 10·5-10-!lc (1-7]. 
Еольwинство исследований, изучавших кинетические характериС"Мки 
nопучения синильной кислоты по методу Андруссова, оrраничивались 
эмnирическим оnисан�.tем процесса · окислительного &ММОНОJ'i'13,8 метана. 
-Единотвенная иэмсntая попытка определения кинетики · процесса 
лринадле:жит Пену и Pany [8, 9], которые сделали вывод о том, что 
образование цианистоrо водорода идет по реакции первого порядка 
относите.nьно СН4 и NH3• 

Обработав результаты своих экспериментов, . Пен и Роп предложили 
следующее эмпирическое . уравнение зависимости степени конверсии от 
параметров синтеза [В]: 

а. HCN/NH3= 170,22 - 875, 145 (СН<4/NНз) + 

+ �.562•t - 46,587 (CН.JNH3)2 

- 647•10·6•1:2 + 0,888 (CH.JNHз)•t, 
некорректность кО"rорого заключается в том, что аутотермичная 
температура синтеза (t) не может рассматриsзться в качестве 
независимого параметра синтеза, поскольку, как показано теми же 
авторами [10], яеляется функцией состава смеси, поступающей на 
каталитическое взаимодействие . 

. Как показали наши исследоеания [1 1], особенностью процесса 
окиспительного аммонолиза метана (ОАМ) является то, что скорость его 
определяется внешним массо- . и теплоnереносо'м и на кинетические 
характеристики искажающее в.лияние оказь�вает скорость процессов 
переноса. При исследовании процесса синтеза HCN разделить процессы 
химического превращения и переноса тепла, вещества не представляется 
воэможнь1м. 8 связи· с  этим моделирование процесса сводится к получению 
структуры математического описания процесса в . слое катализатора с 
учетом процессов переноса на основе СОIМ)еменнЬlХ, f'f)еДСТ&влений о 
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механизме реаУJJ,ИИ. Построение модели и ее исследование проводилось 
последовательно по месштабнь11-.1 уровням протекания процесса. 

1/�ссл@дование мехз.1--1и3ма рGэv"ции окисления смеси NH3 и СН4 на 
n.;.,ат�не поюsэапи [Э, 1 О], что первсн�чально на повер>е1-iости · каталиэеторэ.. 
!:!дсорбируетох в основ�--юм в диссоцииров;;:нном состо�нии кислород. При 

;ст�-вшн ш2ш,тся стационарнме концен;раu,ии кислорода, ;::_11.1,4иаке., метsна 

и с;,.С\бодной повер:ю-10011,1 r.л1;;.ины. Н;; свободной поверхности платины 
,.1ож€.т происходить вдоорбция sммив.кв, метана и образование 
промежуточных соединений NH2, СН2, Н, ОН и др. Промеж1rrочные вещестт,ш 
ре:1х1-1руют между собой с обрэ.зованием продуктов HCN, Н20, СО, СО2, Н2, 
хоторt,;е прsкr:-111.; "';;и не адсорб;,,,-· --,тся на пл1пине при темпер1.;уr_,1рrо< 
1 173-1273 К, покидают е<,, а(;;.;;обождая поаерхнос;ъ, для ед.сорбции 
следуюu;,их атомов кислорода. 

В св.�зи с этим моделирование процесса ОАМ сводится к получени10 
структурь1 математического описания е слое ката.'iиэатора с уч.:, .;;, .. ; 
процессов переноса на основе современнь� представлений о механизме 

реаю.J,ии и полученных экспериментальных данных. 
На основании теоре.ических и экспериментальных данных бьщ sь1бран 

стехиометрический базис маршрутов: 
СН4 + 1 ,5 02 --г1 -- НСООН + Н2О ( 1 )  

НСООН + NH3 -- r2-- HCN + 2 Н20 (2) 

+ 0.75 02 -- rЗ-- 0.5 N2 

+ 0.5 02 
-- r4-� СО 

+ -- r5--

(З) 

(4) 

(5) 
Вывод кинетической модели процесса проведен на основе теории 

стационарных скоростей реакций при некоторых допущениях о 

соотношении скоростей отдельных стадий и концентраций промежуточных 

продуктов. Скорости расходования аммиака, метана, кислорода и 

образования HCN, Н2O, СО, СО2, Н2, N2 определяются из уравнений:  

1 .  (P/RT) (NH3) (C0(NH3)-C"(NH3))=-k2 [HCN] [Hi0J-0,751<3[NH3] [02] 
2. ( Р /RТ)(СН4)(С0(СН4)-С"(СН4))=- 1 ,5К1 [СН_.] [O2]-О,75К4[СН4] [O2] -К5 

[CH4J [02] 

З. (Р/RТ)(О2)(С0(O2) - С"(О2) )  =- 1 ,5K1 [CH2][O2J-0,75k3 [NH3) [O2]-О,5К4 
[СН4] [02] - К5[СН4] [02] 
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4. (P/RТ)(HCN)(C0(HCN) - C11(HCN)) = К2[НСN] (Н20] 
5. (P/RТ)(H2O)(C0(H2O)-C"(H�))=0,5[CHJ[�J+К2[HCN][H2O]+ О,75КЗ 

[NНз] [02) 
6. (Р/RТ)(СО)(С0(СО)-С"(СО)) = 0,5 К4 [CHJ [�] 
7. (Р/RТ) (СО2)(с°(СО2)-С"(СО2})=К5 [CH.J [02] 
8. (Р/RТ) ( Н2)(С0(Н2) - Cn(H2) )  = О,5К4 [CH4J [02] + К5 [СН4] [02] 
9. (P/RТ)(N2) (C0(N2) -C"(N2)) = О,75КЗ [NH3] [�] 
Предложенные уравнения и механизм процесса позаолЯtОт создать 

материальную модель окислительного аммонолиза метана и ,  учитывая 
зксnерименrаnьные данные, рассчитать конотанn.1 скорости реакций ( 1-5). 

Математическое описание процесса в опое платиноидных сеток можно 
эsписзть как систему уравнений материального баланса по · аммиаку, 
метану и кислороду, а также по продуктам реакции (HCN, Н2O, СО, СO2, Н2, 
N2): 

dXe / d't = (S / 105voe) (Уе - Yse) е = 1 ,  2, З (6) 

dXk / dt = (Sk / 105vok) (Yk-Ysk) k = 4, 5, 6, 7, 8 ,  9 (7) 

Конценrрацию веществ на поверхности определяли из следующей 
системы уравнений, описывающей внешнедиффузионный процесс на не 
пористой поверхности катализатора в стационарны условиях с учетом 
процессов переноса 

е 

(f3; Р/RТ) (У; - Ys1) ""· ,� v� Ri ,=., 

j�1 

а. (Ts - То) =� Q1 R1 
i=1 

Ys9 = 1 !: Ys, 
•=1 

Граничные условия: 't= О х, = О  

Хе - степень превращения NH8, СН4, 02; 

i=1 ,  2, 3, 4, 5, 6, 7, 8 (8) 

Ts=const (9) 

( 10) 

Xk · количество образовавшихся молей HCN, Н20, СО, С02, Н2 , N;; 
У, концентрация в газовом объеме компонента (NH3, СН4, 02 , HCN, Н20, 

СО, СО2, Н2, N2), [мольные доли]; 
Ys, - то же на поверхности катализатора; 

260 

5 

8 



ОР-С35 
S · удельная поверхность катализатора, [м2/м3]; 
13 • коэффициент массоотдачи от потока. к ilоверхносrи для компонентов, 

[кг/м2 .с.(мол..дОJ'IИ)]; 
а, - кОЭФФИчиену теплопередачи ОТ сеток к газовому потоку, 

[кД,к/(м2.с,rрад)J; 
Ts - температура nоверхноати катализатора, К; 
То - температура смеси в газовом объеме, К; 

f\ - скорость реакции по j маршруту; 
Qi - тепловой эффект реакции по j маршруту; 

Vi - стехиометричесжий•коэффициент i компонента; 

Система дифференциаnьньJХ уравнений (6-7) вместе с системой 
алгебраичесl<Их уравнений (8-- 1 О) составляют математическое описание 
внеwнеди4)фузионного процесса окислительного аммонолиза метана на 
nла,иноидном катализаторе. На этапе теоретической оптимизации была 
поставлена и решена задача выбора оптимального обмена между 
гюверхностью катализатора и потоком реакционной смеси, при котором 
доо;игается максимальный выход цианистого водорода. При неоnтимальных 
коэффициентах обмена происходит образование СО, СО2, Н2, N2 или 
отлQжение углерода на поверхности катализатора. Решением системы 
уравнений ( 8- 1 О) найдены коэффициенты обмена, при которых аммиак и 
метан селективно превращаются в цианистый водород, при различных 
степенях внешнедиффузионного торможения. Показано, что процесс 
окисления смеси NH3 и CH.t необходимо проводить во внешне 
диффузионной области для получения максимальной избирательности и 
вьJХода HCN. 
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Developшent of gases separation teclmology Ьу Pressure Swing Adsorption (PSA) 

Likcholohov V.A, Noskov А S., Fenelonov V. В., Zolotarskii !. А, Pokrovskaya S. А., 
Melgunov М. S., Derevyankin А J., Efrernov D. К, Chumakova N. А, Baronskaya N. А, 
Occel L G.; Duplyakin V. К., Plaksin G. V., Bobrov N. N., Parmon V. N .  

Federal Research Center ofRussia Federation "Boreskov Institute ofCatalysis"(BIC) 
SB RAS, Novosibirsk, Russia. 

PSA separation method Ьу Skarstrom (1960) is based оп gases adsorption separation in short cycles 
without any heating_ during desorption. In Fig. 1 you сап see the common PSA scheme. Adsorber I is at 
.the adsorption stage (room temperature, adsorption prcssure Р, ~ 0.1-1 МРа), adsorber II is at tl1e 
desorption one with pressure Pd<P, (0.01-1  МРа) at the same temperature. Desorption is provided Ьу а 
feed of purified gas. This _is the scheme of gas purification from more tl1an aU adsorhed 
components. Usually one сап obtain the product with 98-99% purity, but it is possiЫe to obtain more 
purified gas (99.9999%), if it is nessesory (for example, for hydrogen purification in Wi!s011 camera). 
The scheme for the most complete gases separation Ьу PSA techнology includes the ,1ages you сан 
see in Fig. 2 : !) adsorption at Р, pressure, II) depressuration, 111) adsorber \Vasl1ing Ьу pumping or pure 
gas feeding, IV) desorption ofthe product compoпent obtaining at Pd pressurc, '/) repressuration to Р,. 
The whole cycle time is varying in а range of 1-1 О min. Sorbents employees are zeolites, carbon 
molecular sieves (CMS) and so оп. IndustriaJ plants based on this method \Vith output up to 104 

m3 thour were designed. The main applications: N2 or 02 in air separation, separation of Ar/02, Н2/СН,, 
Н2/СО, СН,/СО mixtures, gases drying and others. There are' thousands of such plants in USA, rather 
more than 400 ones in China. In Russia РSЛ techнology is under designing and only small devices are 
produced. 
То maintain the development of PSA tech1юl"gy in ВIС the Aiшed Priority Prograш \Vas adopted in 
1995. We have achieved the following results: 
l .  ·creation of experimental basis (automatic pilot device КВА-2-2, methods and equipment for 
adsorption kinetics, dynamics and statics studying). 
2. Elahoration ofmathematical models for soшs, stages of PSA processes based at the level of 
adsorbent p artic!e and layer. Mathematical model parametres are determined from physical 
experiment. 
3. ElaboraJir,n ofthe best models to befollowed in understanding structure о[ adsorbents for PSA 
• modified zeolites or CMS for separation ofpermanent gases. Here it is possiЬle to use different 
adsorption and desorption rates and equilibrium constants. Models of modified adsorbents 
where absorption takes place in а modificator volume have been elaborated too. 
4. Thefust С]ИS samples with optimizedfor PSA structure obtained. 
ln future we are going to create the experime11tal and theoretical basis of PSA technology for 
separation, purification and drying gases mixtures: 
а) Macro-PSA (with output of I ООО m3/hour; industrial technology); 



Ь) Meso-PSA (with output of 1 - 1 0  m3/hour-O2 generators for medicine, N2 • for defense 
atmospheres and so on); 
с) Micro-PSA, · (with output of 0.0 1 - 1  1/min -- gases generators ·and purificators for laboratory 
equipment and so on). 

т 

Repressuration 

Vacuum 
Pump 

Adsorption 

11 

Fig. 1 PSA gases purification 
scheme ( extracting of N 2 

(CMS) or 12 (zeolites) 
from air). 

1 1 1 
Depressuration Pure gas feeding Desorption 

Fig. 2 PSA cycle stages for purification process. 

Equation for i component in gaseous phase: 

едс;lдt + д (ис1)/дl + (1-е)да/дt = О.  

Mass transfer rate for i component: 

дa/дt = kt (a; ' - а;). 

Adsorption isoterm equation (modified Langmuir equation) for i component: 

( 1 -е )а;• =[ra;maxb;p/1)1{] +Sb_iP/). 
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Фирма ICI КАТАЛСО 
Фирма I CI Katalco, входящая в группу ICI, является: ведущим поставщиком 
высококаqественных катализаторов и процессов для химической, нефтехими
qеской и нефтеперерабатывающей промышленности во всем мире. Она 
предоставляет заказчикам наиболее широкий перечень усл:уr, используя 
совокупность продуктов, опьп·а и знаний, накош1енных подразделениями всей 
группы ICI. ICI Katalco поддерживается крупныыи отделами сбЬП'а в Чикаго и 
Хьюстоне в США и в г. Канпур в И;щии, а также широкой сетью фирм и 
местных контор группы ICI повсюду в мире. 

Катализаторы 
• Фирма ICI  Кatalco поставляет катализаторы более 500 заказчикам в более, чем 

60 сrранах, в особенности дп:я производства метанола, аммиака и водорода и 
щrя реакций гидрогенизации. 

• Фирма имеет несравненный опыг во всех аспектах разработки и 
использования катализаторов. Катализаторы разрабатьmаются в нашем Центре 
научно-исследовательских и техниqесЮIХ работ и испыгываются на собст
венных полупромышленных и крупнотоннажных производственных уста
новках фирмы ICI. Центр исс.,'1едований гетерогенного катализа представп:яет 
собой уникальную совокупность навыков и методов. В нем работает большое 
число уqеных, инженеров и обслу',киваюшеrо персонала. Центр оборудован 
самыми современными приборами. 

Лицензирование технологии 
• Фирма ICI Katalco несет ответственность за разработку и лицензирование 

технологий, которые использовались д.,1Я постройки более 500 установок во 
всем мире. Процесс производства метанола при низком давлении фирмы ICI 
наиболее распространен среди производите11ей метанола. Была введена в 
эксплуатацию 5 1  установка с общей производительностью 17 . 1  МJШ тонн/год, 
сrроятся еще 3 установки .. 

• Группа ICI занимает лидирующее положение в области производства аммиака. 
Разработанный фирмой ICI уникальный энергосберегающий процесс АМV 
является одним из перспективных процессов в мире. 

• К новейшим разработкам ICI Katalco относятся процессы PURASPEC™ для 
очистки газообразных и жидких углеводородов. процессы OXISPEC™ Ш1Я 
очистки сточных вод и др. 

УС.1JТИ специа.'IИСТОВ 
Фирма Process Plaпt Services, часть фирмы ICI Katalco, является консалrинrовой 

фирыой, дающей доступ к широкому спектру технологического и эксплуа
тационного опъrrа и навыков, наработанных группой ICI n таких областях, как 
технология и техобслуживание, управ.'п.жие процессами, проектирование 
пропессов и многих других. 

ICI Katalco 
РО Boxl Billinghaш, Cleveland 
TS23 lLB, Englaпd 
Те! . 44 (1642) 52 33 43 
Fax 44 (] 642) 52 25 42 

ICI Moscow Office, а/я 440 
ул. Усачева, 35-1, Москва 1 19048 
Тел. (095) 245 5970 

(095) 245 5096 
Fax. (095) 245 5017 



CASALE COMPANIES 

AМMONIA CASALE 5.А. 

Leaders in Converter Design 

and Upgrading 

UREA CASALE S.A 

Leaderз in Plant Retrofit 

Technology. 

Ammonia Casale S.A. was fou nded i n  1 921 Ьу 
one of the pioneers of ammonia synthesis ,  
Dr .  Luigi Casale .  l n  the early 1 980's Casale developed а 
new converter design for new plants and for retrofittin g  
existi ng axial flow/coarse catalyst converters. The 
design ,  usually based on three catalyst beds, is flexiЫe 
and сап Ье tailored to meet the demands of the Client. 
Over 1 00 have been/are being retrofitted ;  the recipient 
plants benefit from capacity increases{often exceed ing  
20%) ,  improved ammonia conversions (exceed ing  21 % 
mol at reactor outlet) , reduced pressure drops (down to 
2.5 bar and less) and energy saving (of 0.3-0.4 Gcal per 
ton of ammonia) .  Due to the design of the existi n g  
reactor, over half of the revamps have been "in-situ " 
revamps whereby the new reactor i nternals are 
p'refabricated in sections for assemЫy with the cartridge 
i nside the reactor vessel during  а turnaround.  

Urea Casale S.A. is а more recent sister company, 
having uпdertaken u rea revamping projects, upgrading 
the performance of existi ng area plants of the total 
recycle type апd of the more recently bu i l t  со2 and N H3 

stripping plants. 
ln particu lar, the adoption of new vapor distribution trays 
provides а substantial increase i n  mass transfer rate, 
resulting in а better арргоасh to equi l ibri u m  and 
consequent increase i n  reactor productivity. Conversioп 
rates have been improved with ап additional 6% above 
usuat' vblues. Other techno!ogical contributions have 
been introduced with пеw passivation techniques for the 
control of staiпless steel corrosion , the recovery of u rea 
in the vapors scrubblng operations. 



CASALE COMPANIES 

МЕТНАNОL CASALE S.A. 

teaders in Synthesis 

Process 

CASALE CHEMICALS S.A. 

Leaders in Formaldehyde 

and Derivatives Technology 

Methanol Casale S.A. has extended the fieli:\, of 
application of the main sister company tec�nology 
covering heterogeneous catalysis to the syntti'esis""ot 
methano!, Reactor retrofitting activity and new plants 
engineering led the Company to the position when 1 8% 
of the world methanot synthesis output is based оп 
Casale reactor design ,  Technological contributions 
regard catalytic bed optimization, i mproved gas mixing ,  
pressure drop lowering ,  uniform temperature 
distribution, longer catalysts life. 

Casale Chemicals S.A. is the most recently started 
company, completing the frame of the activities Ьу 
dealing with hydrogen generation, formaldehyde as опе 
of the main outputs for methanol, from which it i s  
obtained Ьу catalytic oxidation. А new reactor of 
adiabatic type has been purposefully designed for 
methanol oxidation, claiming better performance, longer 
catalysts life and lower cost with respect to the  
conventional tech nologies. 
The company offers a!so 
formaldehyde derivatives, as 

processes regardlng 
resins ·апd mold ing 

compounds obtained Ьу reaction of  the formaldehyde 
with u rea or melamine. 

Via Sorengo 7 
6900 Lugano, Switzer!and 
phone 091 -967-41 82 
fax 091 -967-4289 
te!ex 844070 acsa ch 



Катализаторы и технологии Tonce - результат научных 
разработок и omrтa промышленной эксплуатации 

Латская фирма "Хальдор Топсе NO" ,  основаин3..1! доктором Хальnором Топсе в 1 940 
rоду. занимается разработкой катализаторов и rетероrе1шо-каталит1rческих процессов 
и является ошюй из веду",.цих компаний мира в этой области. Штаб-квартира и на}'ЧНО
исследовате.nъский центр фирмы расположены в Люнrбю, пригороде Копенгагена. 
заводы по производству катализаторов - в Фредериксупе. Дання, и в Хьюстоне ,  США. 
Филиалы и представительства фирмы "Халъдор Топсе AJO" нахо;urтся в Кн,ае.  
Бахрейне. Индии. Японии. России и США. 

Фирма "Хальдор Топсе AJO" предлагает ноу-хау. катал11заторы и 11нжпнирппr для 
следующих производств: 

Производство минера.н:ьnых Удобрешrй: 
* Ам:-.шак 
• Серная кислота 

Химическая uром:ышлен:постъ: 
• Синтез-газ 
• Метанол 
• Форма.лъдепrд 
• Уксусная: кirслота 
• ДМЭ 

Нефтепереработка: 
• Вод.ород 
* Гидроочист1<а 
• Гидрообессеривание н 

деароматизац11я диз. топлива 

• Алкилирование 
• Очистка газов от серы и 

рекуперация 
отработанной серной кислоты 

Пркродоохраnные 
технолопш/Энергетн:ка: 
* Очистка газов от серы - WSA 
* Очистка газов от оксидов азота -

DENOX 
• Комбинированный процесс 

удаления серы п оксидов азота 
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Акционерное химическое общество "ХИМПЛАСТ" начинает свою историю с декабря 1941 г. , когда 

11а Новосибирском хнмическом эаводе была получена первая продукция. В настоящее время мы 

можем предпожить потребителям боле" 40 наимбнований химической продукции. 

Акционерное общество "ХИМПЛАСТ" является одним иэ крупных химических предприятий Сибири и 

Д1111ьнвго Востока на производств" продукции из пластифицированного поливинилхлорида. 

АКЦИОНЕРНОЕ ОБЩЕСТВО "ХИМПЛАСТ" 
Производим и реализуем: 

КА&ЕЛЬНЫЕ ПВХ ПЛАСТИКАТЫ • марки И40·13А, 0·40, ИО45-12, 0-50, ведутся 

работы по внедрению негорючих марок пластикатов 

ЛЕНТЫ ЛИПКИЕ ПВХ • для промышленности, для быта, для защиты труб от 

коррозии 

• ЛИСТОВЫЕ ПВХ ПЛАСТИКАТЫ - марки ППВ, ПХ-2, рец. 57-40 

• МЕНОчНЫЕ ПВХ МАСТИКАТЫ - пленка для парников и теплиц, клеенка 

медицинская компрессная, пленка сельскохозяйственного назначения 

• О&УВНЫЕ МАСТИКАТЫ - марки ПЛ-2, ПЛП-2 

Освоено производство ГИБКИХ ТРУБОК ИЗ ПВХ для защиты токоведущих частей 

различных электротехнических устройств. Внутренний диаметр трубок от 6 до 30 мм. 

Готовы выпускать гранулы ПВХ для производства. полимерной тары (бутылок) для 

пищевых и непищевых продуктов. 

Кроме ТОГО АО "ХИММАСТ" ПРОИЗВОДИТ: 

пентаэритрит для лакокрасочной промышленности, производства 

полиграфических красок, пентапласта, смазочных масел. 

формиат кальций - для кожевенной промышленности в качестве агента для 

нейтрализации или предварительного дубления, в целлюлозно-бумажной промьrш

ленности как коагулянт при отбеливании бумаги, в строительстве для повышения 

морозостойкости бетона, в сельском хозяйстве в качестве консерванта кормов. 

пластификаторы - марки ДБФ, ДОФ, ДАФ-6, ДОС • для пластификации виниловых 

смол и других полимеров в производстве кабельных пластикатов, искусственных 

кож, резинотехнических изделий, полимерных строительных материалов, 

линолеумов, упаковочных пленок. 

аминопласт (марка КФА-2) • для изготовления изделий технического, электро

технического, бытового назначения, а также изделий, соприкасающихся с 

пищевыми продуктами. 

nленки, пенты, изделия из фтороnласта-4 

Имея более, чем 50-петний производственный опыт, передовые технопоrии, 

мощный производственный потенциал, конкурентноспособную продукцию, мы хотели 

бы на правах взаимовыгодного сотрудничества создать совместные производства, 

освоить новые технологии, расширить сферы сбыта нашей продукции. 

nРИГЛАШАЕМ К СОТРУДНИЧЕСТВУ! 

630090, Россия, Новосибирск-007, ул.Фабричная, 10 

Телефакс: (3832)10 23-32 Тел. (3832)23 33 27 (отдел сбыта) факс: (3832}23 99 42 



Ф и р м а  SY-LA B  п р едл а г а ет н а и б о л е е  с о в р е м е н н о е  
о б орудование  американской  фирмы M ICROM ERIПCS для полных 
адсорб ционн ых текстурн ых и сследований  катализаторов ,  носителей ,  
адс о р б е нто в ,  и других п о р и стых тел, в кл юч а я  порошки ,  гра нул ы ,  
дробленые материал ы, полуфабрикаты или изделия .  

П р и б о р ы  а в т о м а т и з и р о в а н ы  и с н а б ж е н ы  у н и к а л ь н ы м  
п р о г р а м м н ы м  о б е с п е ч е н и е м .  Э т о  л у ч ш и е  и з  и з в е с т н ы х  н а  
м и р о в о м  р ы н к е  п ри б о р о в  для этих цел е й .  

;;; Автоматический  б ыстродействующий а н ал изатор размера 
частиц СЕДИГРАФ 51 00 в диапазоне О 1 -300 мкм,  результаты 
м о гут б ыть п р едста вле н ы  в в ид е  1 1  т и п о в  г р а ф и к о в ,  в п а мяти  
компьютера хранятся резул ьтаты более 6000 измере н и й .  
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;;: Автоматический прецизионный гелиевый  
пикнометр для измерения истинной плотности 
твердых веществ АККУПИК 1 3 3 0 .  При  
объеме пробы 0.5- 1 50 с м3 п о г р е ш н о сть 
измерений 1 % . 

::; Автоматический прибор ГЕОПИК 1 ЗSО 
для измерения объемной плотности пористых материалов (определяется 
о бъем образца, в кпючающий объем пор; погрешность измерений 0.5%). 

::� У н ив е рсаль н ы е  автоматиз и р о в а н н ы е  
приборы для детальных измерений  удельной 
п о в е р х н о ст и  и р а с п р едел е н и я  п о р  п о  
р а з м е р а м  в ди а п а з о н е  э ф ф е кт ив н ых 
диаметров 3 -300 н м  и измерения суммарного 
объема микропор по  адсорбции N2 при 77 к -
приборы АСАП 2010, АСАП 2405. 

:;; П р и б ор ы  для детального и ссле
д о в а н и я  р а с п редел е н и я· м и кр о п о р  п о  
р а з м е р а м  [ди а п а з о н  эффектив н ых 
д и ам етров 0.3-3 нм)  АСАП 2 0 1 0М и 
п р и б о р  для э кс п р е ссного  а н ал и з а  
р а с п р едел е н ия п о р  и п о в ерхност е й  
ДЖЕМИНИ 2375. 



::� П ол но ст ь ю  а вт о м а ти з и р о в а н н ы й  ртут н ы й  п о р о з и м ет р  
А ВТ О П О Р  9 4 2 0  д л я  х а р а кт е р и сти 1< и  м е э о - и м а к р о  п о р  в 
диапазо н е  р а з м е р о в  (диаметров)  4 НМ 3'60 МКМ.  
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ТРD/ТР� : 

::: С о в р е м е н н ы е  п р и б о р ы  д л я  
и з уч е н и я  хемосорбции,  катализа путём 
термопрограммированной  десорбции,  
реакций восста новления  и окисления в 
усл о в и я х  з а д а н н о й  т е м п е р а тур ы 
[ а н ал и з а то р Т П Д / Т П Р  2 9 0 0 ,  
хемосорбер  АСАП 201 ОС]. 

Кроме  того ,  ф и р м а  SY-LAB п р едставляет  ф и р м у  ХАРСКО/ 
Тейлор-Уортон (США-Германия ]  в с е м и р н о  и з ве стного лидера 
в области к р и о ге н н о й  технологии ,  которая п р о из в од и т: 

::: бол ь ш и е  е м к о сти  и г а з и ф и к а т о р ы  н и зк о г о  д а вл е н и я  для 
жидких газов ;  

::: передвижные резервуары для жидких газов, сосуды Дьюара; 
:;: н изкотемпературн ы е  ( криогенные )  устан о вки-хранил ища 

с системой а втомати ч еского контрол я .  

Б ол ь ш и 1, ст в о  п р и б о р о в  с о отв етствует стандартам ASTM,  
некоторые аттестов а н ы  Российским Госстандартом.  И ме н н о  эти  
п р и б о р ы  и с п о л ь з уются в т а к их в едущих и н ст итутах Росси йской 
а кадемии наук,  как И нститут катализа имени ГК. Борескова, Институт 
н ефтехимии имени Губкина,  НПО "Леннефтехим",  Центр порошковой 
м еталлургии в М и нске ,  а та кже в ряде передовых п ромышленных 
п р едприятий  Р о с с и и  (АО " О м с к и й  Н П З" ,  АО "Анга р с к а я  
нефтехимическая  компания" ,  А О  "Салаватнефтеоргсинтез"  и др . ) ,  
многих предприятиях геологоразведки, порошковой металлургии и т.д. 

Тол ь к о  эти п р и б о р ы  о б е с п е ч и в а ют качество  и з м е р е н и й  и 
конкурентноспособность на мировом рынке. 

Представитепьство фирмы 
SY-LAB Vertriebsges.m.b.H. (Австрия) 
в России и странах СНГ: 

1 1 7049, Москва, Крымский вал, 4, 28. 
Тел. :  [095)  238-77-5 1 ,  [095 )  2 38-27с:.с35 
Факс [095] 238-29-35 
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