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Предисловие

Производства продуктов тонкого органического синтеза, к кото-
рым относятся органические красители и промежуточные продук-
ты, необходимые для их получения, характеризуются:

• разнообразным широким ассортиментом;
• небольшим годовым тоннажом большинства целевых продук-

тов;
• многостадийностью реализуемых химико-технологических 

процессов.
Эти особенности учитываются при выборе технологического 

оборудования, которое должно обеспечить необходимые условия 
протекания индивидуальных технологических стадий, при раз-
работке аппаратурно-технологических схем, при проектировании 
и организации производств. Техническая документация, необхо-
димая для создания промышленного производства продуктов ор-
ганического синтеза, является результатом проектирования, ко-
торое осуществляется на  основе исходных данных, получаемых 
на этапах разработки соответствующих химико-технологических 
процессов.

Целесообразным является изложение в одном учебном издании 
вопросов применения методов математического моделирования 
для разработки химико-технологических процессов, современных 
подходов к  организации малотоннажных органических произ-
водств, новых технологических решений аппаратурного оформле-
ния типовых процессов тонкого органического синтеза и основ про-
ектирования.

Материал, представленный в учебнике, базируется на знаниях 
дисциплин по процессам и аппаратам химической технологии, об-
щей химической технологии и специальных дисциплин по теории 
химикотехнологических процессов, по  технологии органических 
веществ, химии и технологии органических красителей.

Учебник рассчитан на  подготовку бакалавров и  специалистов, 
разделы, посвященные методам математического моделирования, 
входят в программу подготовки магистров по направлению «Хими-
ческая технология» для профиля «Технология тонкого органическо-
го синтеза». В рамках каждой квалификации будущие специалисты 
получат необходимые знания, предусмотренные учебными и рабо-
чими программами, в сложившейся системе компетенций.

http://chemistry-chemists.com
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В результате полного изучения материалов студенты должны:
знать
• суть системного подхода при разработке химико-технологиче-

ского процесса;
• основные математические модели, описывающие структуру 

потока в химических реакторах, и способы учета отклонения струк-
туры потока в реальных химических системах от идеальных моде-
лей;

• методы определения структуры потока в реальных системах;
• математическое описание условий теплообмена в зависимости 

от организации процесса, структуры потока и режимов теплообмена;
• подходы к учету особенностей массообмена для гетерогенных 

процессов;
• последовательность и содержание этапов выполнения техноло-

гической части при проектировании аппаратурно-технологических 
схем;

• алгоритм решения задач анализа и синтеза химико-технологи-
ческих систем для продуктов тонкого органического синтеза;

уметь
• оценивать необходимость математического моделирования 

для конкретного химического превращения и проводить определе-
ние математической модели структуры потока на основании экспе-
риментальных данных метода индикаторного возмущения;

• проводить оценку эффективности химического превращения 
в зависимости от организации процесса и математической модели 
структуры потока;

• рассчитывать необходимую поверхность теплопередачи для 
реакторов непрерывного, периодического и  полупериодического 
действия;

• выбирать и обосновывать конструкцию технологического обо-
рудования для стадий химических превращения в  производстве 
продуктов тонкого органического синтеза;

• выполнять материальные, тепловые расчеты, расчет числа еди-
ниц и производительности оборудования при проектировании ап-
паратурно-технологической схемы;

владеть
• общей методологией математического описания химического 

процесса для различных способов его реализации;
• методами расчетов оценки эффективности химического реак-

тора на основании математических моделей;
• подходами, позволяющими при разработке химико-технологи-

ческого процесса осуществить выбор организации процесса и по-
тенциального химического реактора;

• методологией разработки мобильных совмещенных схем для 
производства продуктов тонкого органического синтеза и  разме-
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щения нового химико-технологического процесса на существующей 
химикотехнологической системе.

При написании учебного пособия использован многолетний 
опыт преподавания дисциплины «Основы проектирования и обо-
рудование производств тонкого органического синтеза» на кафедре 
технологии тонкого органического синтеза и  химии красителей 
РХТУ имени Д. И. Менделеева.

Объем и глубина освоения информации, изложенной в учебни-
ке, должны задаваться соответствующими учебными и рабочими 
программами с учетом профиля подготовки.
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Глава 1.  

ХИМИКО-ТЕХНОЛОГИЧЕСКИЙ ПРОЦЕСС 
И ХИМИКО-ТЕХНОЛОГИЧЕСКАЯ СИСТЕМА

1.1. Основные понятия

Промышленное производство химического продукта осущест-
вляется в ходе химико-технологического процесса (ХТП). Химико-
технологический процесс — это совокупность технологических ста-
дий для получения определенного конечного продукта заданного 
качества и в установленном объеме.

Химическое производство представляет собой следующую иерар-
хическую структуру (по горизонтали): подготовка сырья, химиче-
ское превращение, выделение целевых продуктов. Каждая из ста-
дий может содержать произвольное число разнородных процессов, 
различающихся природой определяющих явлений, а именно: а) ме-
ханические процессы: измельчение твердых веществ и  их  транс-
портирование, сепарирование сыпучих веществ; б) гидродинами-
ческие процессы: перемещение жидкостей и газов в трубопроводах 
и аппаратах; получение и разделение неоднородных систем газ — 
жидкость (туманы), газ — твердое вещество (пыли), жидкость — 
твердое вещество (суспензии), жидкость — жидкость (эмульсии); 
в) тепловые процессы: теплообмен, испарение и конденсация, ки-
пение, выпаривание; г) массообменные (диффузионные) процессы: 
экстракция, абсорбция, адсорбция, кристаллизация, мембранные 
процессы, ректификация и т. д.; д) химические процессы: химиче-
ские превращения в реакторах; е) биохимические процессы: био-
химические превращения в реакторах, аэротенках и т. д.

Описание типовых процессов химической технологии мож-
но представить в  виде совокупности отдельных составляющих 
(рис. 1.1).

На  каждой стадии любого химико-технологического процесса 
протекают обычно различные типовые процессы. Например, на ста-
дии подготовки сырья  — наиболее разнородная группа типовых 
процессов, в зависимости от агрегатного состояния и степени под-
готовленности сырья: массообменные, гидродинамические, меха-
нические процессы и др.
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Рис. 1.1. Составляющие типовых процессов химической технологии

Химико-технологическому процессу и каждой его стадии соответ-
ствует определенный аппаратурный эквивалент — технологическое 
оборудование. Минимальная совокупность основного и вспомога-
тельного оборудования, необходимого для реализации стадии ХТП, 
называется технологическим узлом (агрегатом). Последовательность 
технологических узлов, связанных в соответствии со стадиями ХТП, 
представляет собой технологическую схему производства химическо-
го продукта или химико-технологическую систему (ХТС) определен-
ного уровня иерархии (отделение, цех, завод, отрасль).

1.2. Современные тенденции развития химической технологии

При разработке нового современного химико-технологическо-
го процесса необходимо учитывать основные тенденции развития 
химической технологии. К  ним относятся: а)  создание агрегатов 
большой единичной мощности; б) разработка экологически чистых 
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технологий; в) использование совмещенных мобильных техноло-
гических схем при производстве малотоннажных продуктов; г) по-
вышение энергетической эффективности химических производств; 
д) применение математического моделирования. Рассмотрим под-
робнее некоторые из них.

Необходимость увеличения мощности единичных технологиче-
ских агрегатов связана с ростом потребности народного хозяйства 
в большинстве видов химической продукции и ограничением площа-
дей для размещения химических производств. При этом обеспечива-
ется сокращение капитальных затрат, уменьшение амортизационных 
отчислений в себестоимость продукта, увеличение производительно-
сти труда, сокращение численности обслуживающего персонала и за-
работной платы (на единицу готовой продукции), снижение расходов 
на ремонт оборудования. Использование в технологических схемах 
агрегатов большой мощности увеличивает возможности размещения 
технологического оборудования на открытых площадках, а также по-
вышения энергетической эффективности производств за счет тепла 
высокотемпературных экзотермических процессов.

Реализация этой тенденции развития химической технологии 
наиболее характерна для многотоннажных непрерывных произ-
водств, однако увеличение мощности основного оборудования про-
исходит и в производствах периодического действия.

Ниже приведены данные, иллюстрирующие относительное сни-
жение себестоимости фталевого ангидрида в зависимости от увели-
чения мощности основных агрегатов — трубчатых конверторов — 
для контактно-каталитического окисления о-ксилола воздухом:

Увеличение мощности агрегата 2 2,5 4

Снижение себестоимости фталевого ангидрида 1,3 1,4 1,6

Для производств органических красителей и  промежуточных 
продуктов (как и для многих производств тонкого органического 
синтеза) характерны чрезмерно большие показатели материаль-
ного индекса (до 100 т/г готового продукта), что свидетельствует 
не только о технологической сложности производств, но и об их не-
совершенстве, приводящем к  удалению из  технологических схем 
большого количества отходов. Последние делятся на газообразные 
(отходящие газы), жидкие (сточные воды) и твердые. Рассмотрим 
кратко пути их образования и возможные способы решения задачи 
создания безотходных или малоотходных технологий (исключаю-
щих или уменьшающих загрязнение окружающей среды).

Образование отходов возможно в следующих случаях: а) в ходе 
основной реакции, приводящей к получению готового продукта [на-
пример, оксидов железа(II) и (III) при восстановлении ароматических 
нитросоединений чугунной стружкой в присутствии электролита]; 
б) в ходе побочных реакций (1,8-дибензоилнафталин в производстве 
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1,5-дибензоилнафталина из нафталина и бензоилхлорида); в) при ис-
пользовании избытка реагента, необходимого для проведения про-
цесса (избыток сульфирующего агента при жидкофазном сульфиро-
вании); г) на стадиях выделения основного продукта (высаливание 
сульфокислот, кислотных и прямых красителей); д) на стадиях очист-
ки готового продукта (кубовые остатки при перегонке и ректифика-
ции, фильтраты после кристаллизации), и т. д.

В совершенных технологиях практически исключается образова-
ние отходов на стадиях химического превращения (что, например, 
достигнуто при каталитическом восстановлении нитросоединений 
водородом — вместо восстановления чугунной стружкой или суль-
фидами натрия).

Некоторые побочные продукты, образующиеся при синтезе ос-
новного продукта, нашли промышленное применение — например, 
1-аминонафталин-5-сульфокислоту, образующуюся в производстве 
1-аминонафталин-8-сульфокислоты (лерм-кислоты), используют 
для получения азокрасителей; ацетон, образующийся при произ-
водстве фенола кумольным методом, служит сырьем для получения 
дикетена и важным растворителем.

Значительное уменьшение расхода сульфирующего агента до-
стигнуто при переходе от жидкофазного к парофазному сульфирова-
нию бензола. Аналогично сульфированию бензола в парах возмож-
но организовать его нитрование (что перспективно при решении 
проблемы отработанной серной кислоты).

Горючие отходы, получаемые на стадиях перегонки, используют как 
топливо, что повышает энергетическую эффективность производств.

Важной задачей является разработка эффективных способов 
обезвреживания или уничтожения отходов (при улавливании от-
ходящих газов, для органических и неорганических примесей, на-
ходящихся в сточных водах).

Для производств тонкого органического синтеза характерны 
небольшой тоннаж, разнообразный ассортимент выпускаемой 
продукции и достаточно частая его смена, что определяет целесо-
образность применения совмещенных технологических схем, рас-
считанных для последовательной наработки ряда продуктов. Так, 
в  производстве органических красителей и  промежуточных про-
дуктов, из которых 90 % организованы периодическим способом, 
эксплуатируется около 600 технологических схем для выпуска про-
дуктов примерно 1300 наименований.

1.3. Факторы, обусловливающие выбор химического реактора

При производстве требуемого продукта качество его определяет-
ся строгим соблюдением условий проведения каждой стадии хими-
ко-технологического процесса, что, с одной стороны, обеспечива-
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ется правильным выбором оборудования, а с другой — определяет 
этот выбор.

При выборе и  расчете химических реакторов  — основных ап-
паратов, предназначенных для проведения химических реакций, 
определяют в  первую очередь тип, производительность и  число 
устанавливаемых аппаратов. Остальное оборудование, входящее 
в технологическую схему, должно обеспечить бесперебойную рабо-
ту основного аппарата.

Ниже приведены факторы, обусловливающие выбор химическо-
го реактора и его конструктивные особенности.

Фактор Что он определяет

Температура и тепловой эффект про-
цесса

Коснтрукцию элементов поверхно-
сти теплообмена

Давление Материал и тип реактора

Среда (кислотная, щелочная, ней-
тральная)

Материал реактора, способ защиты 
его от коррозии

Состояние реагирующих веществ 
и реакционных масс

Способ организации процесса, 
интенсивность перемешивания, 
конструкцию мешалки

Кинетика (скорость) реакции Способ организации процесса

Способ организации процесса Тип реактора

Скорость реакции можно увеличить, повысив температуру 
и  концентрацию реагирующих веществ (повышением давления 
для реакций, протекающих в  газовой фазе; снижением содержа-
ния инертных примесей в реакционной массе). В реакторе вступа-
ют во взаимодействие большие массы веществ, которые даже при 
условии их полной взаимной растворимости необходимо смешать 
и нагреть (охладить) до температуры, обеспечивающей приемле-
мую дня промышленного процесса скорость химической реакции.

Многие химические реакции в промышленности. тонкого орга-
нического синтеза осуществляются в гетерогенной среде. При этом 
требуется обеспечить массообмен между фазами в  течение всего 
процесса, что достигается перемешиванием, эмульгированием, соз-
данием развитой поверхности твердых тел, участвующих в реакции, 
применением специальных насадок, на которых протекают тонкие 
слои жидкости с большой поверхностью, и другими способами.

Большинство химических процессов происходит с выделением 
или поглощением тепла. При этом в отличие от микрокинетических 
процессов важное значение имеет не только тепловой эффект соб-
ственно химической реакции, но и затраты тепла на подогрев и ис-
парение реагентов, выделение и поглощение тепла в процессе рас-
творения веществ, при кристаллизации и т. д. Для осуществления 
химических реакций в промышленных реакторах необходим непре-
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рывный или периодический отвод или подвод тепла. Интенсивность 
протекающего в реакторе процесса обратно пропорциональна его 
продолжительности. В любом реакторе одновременно происходит 
несколько процессов: смешение реагентов (массообмен), химиче-
ские реакции, теплообмен. Необходимое время пребывания реакци-
онной массы в аппарате определяется скоростью наиболее медлен-
но протекающего процесса.

По  способу организации процессы делятся на  непрерывные, 
периодические, полунепрерывные (полупериодические). Соответ-
ственно для проведения стадий, связанных с химическими превра-
щениями в  этих процессах, используют реакторы непрерывного, 
периодического и полупериодического действия.

Основными факторами, определяющими способ организации 
процесса, являются его производительность, скорость протекаю-
щей реакции (необходимое время пребывания), состояние реаги-
рующих веществ и консистенция реакционных масс.

При периодическом процессе исходные вещества перерабаты-
ваются порциями. Процесс ведется по  заданному температурно-
му графику (рис. 1.2), на котором отражаются все элементарные 
стадии (загрузка исходных веществ, нагревание, охлаждение, вы-
держка, разгрузка реактора и др.) технологической операции. Про-
межуток времени от начала загрузки сырья в реактор до полного 
освобождения аппарата называют продолжительностью операции. 
Она складывается из продолжительности самой реакции и непро-
изводительных затрат времени (загрузка компонентов, нагревание 
или охлаждение до начала реакции и после нее, разгрузка реакто-
ра). Химическая реакция протекает в соответствии с уравнениями 
кинетики, чаще всего при интенсивном перемешивании реакцион-
ной массы на стадиях загрузки последнего исходного компонента 
и выдержки.

I II III IV V VI VII

τ

Рис. 1.2. Температурный график работы химического реактора периодического действия:
I — стадия загрузки компонента А; II — нагревание; III — стадия  

загрузки компонента В; IV — нагревание до температуры выдержки;  
V — выдержка; VI — охлаждение реакционной массы конечного состава; 

VII — разгрузка реактора
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Организация химико-технологических процессов периодиче-
ским способом используется обычно для производства малотоннаж-
ных продуктов. Основаниями для организации периодических про-
цессов являются также невысокая скорость химических реакций, 
специфические свойства перерабатываемых веществ и реакцион-
ных масс, затрудняющие или исключающие постоянный транспорт 
веществ через систему, жесткие условия проведения процесса (на-
пример, совместное влияние сильной коррозии и высокой темпе-
ратуры).

Для периодических ХТП требуются несложное по конструкции 
технологическое оборудование, доступные и простые контрольно-
измерительные приборы. Соответствующие технологические схемы 
достаточно просто пускать, останавливать и обслуживать; имеется 
возможность проведения в одном агрегате нескольких технологи-
ческих стадий, на одной технологической схеме — нескольких ХТП.

Химические реакторы периодического действия представляют со-
бой емкостные аппараты (рис. 1.3), снабженные мешалками, тепло-
обменными элементами, устройствами для загрузки и разгрузки.

а б в г

Реакционная 
масса

Реакционная 
масса

Твердые вещества, 
пасты

Жидкие 
вещества

Конденсат

Пар

Хладоагент

Рис. 1.3. Некоторые типы химических реакторов периодического действия:
а — емкостный аппарат с рубашкой и якорной мешалкой; б — аппарат 

с приварными змеевиками и рамной мешалкой; в — аппарат с внутренним 
змеевиком и пропеллерной мешалкой; г — горизонтальный аппарат 

с рубашкой и рамной мешалкой

К  недостаткам периодических процессов относятся невысокая 
производительность, обусловленная скоростью химических реакций 
и большим вкладом времени непроизводительных затрат во время 
операции; изменение параметров процесса во времени, что влияет 
на качество продукта, которое может быть различным для разных 
операций, и затрудняет полную автоматизацию процесса.

В  отличие от  реакторов периодического действия в  реакторах 
полупериодического действия сначала загружаются необходимые 
порции исходных веществ за исключением одного, которое затем 
непрерывно дозируется в  зону реакции, или загружаются все ис-
ходные вещества, и по мере протекания реакции непрерывно выво-
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дятся продукты реакции (или один из них). По окончании реакции 
производится полная разгрузка реактора.

Непрерывные процессы применяют для производства много-
тоннажных продуктов; в  их  основе лежат химические реакции, 
протекающие с достаточно высокими скоростями. В реакторе не-
прерывного действия осуществляются постоянная подача исходных 
компонентов (веществ) и постоянный вывод конечных продуктов 
(или реакционной смеси конечного состава).

Характерная особенность непрерывных процессов  — постоян-
ный транспорт реакционных масс через систему, структура потока 
в которой описывается уравнениями гидродинамики. В зависимо-
сти от скорости химических реакций, консистенции реакционных 
масс применяют три типа реакторов непрерывного действия: труб-
чатые, колонные, емкостные аппараты (рис. 1.4).

а б

в

Хладоагент

Продукты
Продукты

Продукты

Исходные вещества Исходные вещества

Исходные 
вещества

Рис. 1.4. Некоторые типы химических реакторов непрерывного действия:
а — трубчатый реактор с подачей теплоносителя в межтрубное 

пространство; б — колонный реактор (адиабатический) с инертной насадкой 
или катализатором; в — каскад емкостных аппаратов

Преимущества непрерывных процессов по сравнению с други-
ми  — высокая производительность и  стабилизация параметров 
во  времени, что определяет возможность полной автоматизации 
и постоянное качество получаемого продукта. В то же время пуск, 
вывод процесса на установившийся режим, его остановка являют-
ся сложными этапами его функционирования. Для непрерывных 
процессов применяется сложное технологическое оборудование, 
обеспечивающее непрерывную подачу, дозировку, регулирование, 
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контроль параметров. Значительно дороже по сравнению с перио-
дическими процессами обходится ввод их в действие.

Ниже рассмотрены показатели сравнительной эффективности 
реакторов непрерывного и периодического действия.

Геометрические размеры химических реакторов и  интенсив-
ность протекающих в  них процессов определяются по  Беркману 
удерживающей способностью аппаратов:

для реакторов непрерывного действия

	 н ч т ф
1

n
V G V= τ∑ ;	 (1.1)

для реакторов периодического действия

	 п ч т
1

n
V G V= τ∑ ;	 (1.2)

где Vн и Vп — удерживающая способность агрегата соответственно 
непрерывного и периодического действия, м3; Gч — заданная произ-
водительность агрегата по готовому продукту, кг/ч; Vт — объем ре-
акционной массы, приходящейся на 1 кг готового продукта, м3/кг; 
τ — необходимое время пребывания реакционной массы в аппара-
те, ч; п — число аппаратов в технологическом агрегате.

Число аппаратов, необходимых для обеспечения заданной про-
изводительности,

	 = р/n V V ,	 (1.3)

где V—удерживающая способность агрегата, определенная по урав-
нениям (1.1) и (1.2), м3, Vр — объем реакционной массы в одном 
аппарате с учетом коэффициента заполнения, м3.

Эффективность химических реакторов непрерывного действия 
по сравнению с периодически действующими аппаратами оценива-
ется степенью интенсификации процесса (j) и отношением (l) числа 
аппаратов периодического действия к числу заменяющих их аппа-
ратов непрерывного действия:

	 = п н/j V V 	 (1.4) 

и

	 = п н/l n n 	 (1.5)
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Глава 2.  

МАТЕМАТИЧЕСКОЕ МОДЕЛИРОВАНИЕ 
ХИМИКО-ТЕХНОЛОГИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ

2.1. Математическая модель химической системы

Разработка многостадийных химико-технологических процес-
сов проводится по отдельным стадиям. При этом совокупность пре-
вращений, происходящих на стадии, и средства для их реализации 
(основное, вспомогательное оборудование, средства контроля и ав-
томатизации) представляются в  виде химической системы. Такая 
система имеет входные и выходные параметры, параметры возму-
щения и регулирования (рис. 2.1).

Химическая 
система

z1

x1

u1

y1
y2

yl

u2 un

x2

xk

z2 zm…

…

… …

Рис. 2.1. Представление химической системы с параметрами (см. в тексте)

К входным параметрам относятся характеристики веществ и ре-
акционных масс, входящих в систему, их соотношение. В результате 
химических, физико-химических преобразований в системе полу-
чаются реакционные массы, конечные продукты, свойства которых, 
соотношение и состав являются выходными параметрами. Система 
подвергается возмущениям, которые могут отклонять выходные па-
раметры от заданных значений. К возмущающим параметрам от-
носятся, например, тепловой эффект процесса, изменение соотно-
шения компонентов на входе, интенсивность перемешивания и т. д. 
Для того чтобы компенсировать возмущающие параметры и полу-
чить необходимые параметры на выходе, используются параметры 
управления. К  ним, в  частности, относятся расход, температура, 
тип теплоносителя (хладагента), применяемого для регулирования 
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температуры в реакторе, изменяющейся за счет теплового эффекта 
процесса; тип реактора и др.

Если определены вектора входных[X̅(x1, x2, …, xk)], выходных 
[Y̅(y1, y2, …, yl)] возмущающих [Z(z1, z2, …, zm)] и  управляющих 
[U(u1, и2, …, un)] параметров, то для количественного описания хи-
мической системы может быть использована математическая мо-
дель, которая представляет собой совокупность уравнений, отража-
ющих сущность явлений, протекающих в системе и связывающих 
выходные параметры с входными, возмущающими, управляющими 
параметрами и конструктивными характеристиками оборудования.

В математическую модель химической системы входят следую-
щие основные уравнения: 1) гидродинамики (структуры потока) 
и кинетики реакций; 2) теплообмена (теплового баланса); 3) мас-
сообмена для гетерогенных систем.

Моделирование включает в себя составление уравнений, адекват-
ных объекту (системе), разработку алгоритма решения математиче-
ской модели, решение модели и оптимизацию системы. В результате 
находят оптимальные параметры управления, позволяющие полу-
чить высокие заданные значения выходных показателей процесса 
(степень превращения, выход целевого продукта, селективность).

Определяющее значение в  математическом описании химиче-
ской системы имеют уравнения гидродинамики. В реакторах пери-
одического и полупериодического действия стремятся к реализации 
режима, близкого к идеальному смешению, который обеспечива-
ется организацией интенсивного перемешивания в реакционном 
объеме аппарата. При необходимости для достаточно вязких реак-
ционных масс учитывается наличие застойных зон в реакционном 
объеме.

В реакторах непрерывного действия в зависимости от конкрет-
ной конструкции, свойств реакционной массы (консистенции, агре-
гатного состояния ее компонентов, объемного расхода) структура 
потоков может описываться различными математическими моделя-
ми, среди которых предельные варианты представлены идеальным 
смешением и идеальным вытеснением.

Математическое моделирование проводится обычно на  этапе 
разработки процесса, получившем название «опытный реактор», 
перед которым уже решены вопросы о способе организации про-
цесса, получены кинетические закономерности, определены рабо-
чие диапазоны температуры, давления, изучен химизм процесса, 
подобраны растворители, катализатор и выбран тип реактора для 
реализации процесса в промышленных условиях.

Получение адекватной математической модели позволяет сокра-
тить сроки разработки химико-технологического процесса в сред-
нем с 10—12 до 3—4 лет для новых крупных производств и в ряде 
случаев перейти к  созданию типовой промышленной установки, 
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минуя этапы разработки, связанные с созданием и освоением пи-
лотных и  опытно-промышленных установок, на  которых при от-
сутствии математической модели последовательно достигается 
увеличение объема и производительности технологических узлов, 
а также проверяются и уточняются условия проведения стадий ХТП.

2.2. Моделирование реакторов периодического действия

Наиболее часто реакторы периодического или полупериодиче-
ского действия представляют собой емкостные аппараты, снабжен-
ные механическими перемешивающими устройствами (мешалка-
ми) и  элементами поверхности теплообмена, необходимыми для 
поддержания определенного температурного режима. Для реакци-
онных масс на основе ньютоновских жидкостей с низкой и средней 
вязкостью (μ от 10−3 до 101 Па · с) возможно интенсивное перемеши-
вание по всему объему при выполнении условий dT / dV = 0 и dc / 
/ dV = 0, что позволяет использовать кинетическое описание про-
цесса для расчета времени хr, в течение которого осуществляется 
собственно химическая реакция. Общая продолжительность одной 
операции в аппарате периодического или полупериодического дей-
ствия складывается из времени τr и времени непроизводительных 
затрат до и после химической реакции (τн).

Для химической реакции имеем

	
р

d 1
d

A
A

n
r

V
− =

τ
,	 (2.1)

где пА — число моль основного исходного вещества А в реакцион-
ном объеме Vp; rA – скорость химической реакции в соответствии 
с уравнением кинетики.

При постоянном объеме Vр (что характерно для периодических 
жидкофазных процессов)

	 p
d

d( / )/ d
d

A
A A

c
n V r− τ = − =

τ
.	 (2.2)

Отсюда

	
0

d /
A

A

c

r A A
c

c rτ = − ∫ .	 (2.3)

Дальнейшее решение для определения времени τr зависит от тем-
пературного режима процесса.

Для изотермических процессов, когда при химическом превраще-
нии Т = const (что наиболее характерно для реакций с удельным 
тепловым эффектом, близким к нулю), продолжительность реакции 
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рассчитывается после подстановки конкретного выражения для ки-
нетики в уравнение (2.3).

При неизотермических условиях расчет времени реакции непо-
средственно из кинетического уравнения невозможен из-за того, 
что оно является функцией не только концентрации веществ, уча-
ствующих в реакции, но и температуры.

В этом случае величина τr может быть найдена при совместном 
решении кинетического уравнения и уравнения теплового баланса. 
Кроме того, в промышленных реакторах большого объема реально 
достижимая скорость теплопередачи ограничена и большое значе-
ние приобретают вопросы кинетики теплопередачи.

При составлении теплового баланса химического реактора с уче-
том кинетики нужно знать основные данные: зависимость констант 
скоростей реакций от температуры; теплоту химической реакции 
как функцию температуры; теплофизические характеристики ве-
ществ, реакционных масс (теплоемкости, теплота фазовых перехо-
дов); коэффициенты теплопередачи.

Входящие в математическую модель уравнения, описывающие 
условия теплообмена, представляются в форме теплового баланса:

	 + + = + +1 2 3 4 5 6Q Q Q Q Q Q ,	 (2.4)

где Q1 — теплосодержание (энтальпия) реакционных смесей и ис-
ходных веществ в  начальной стадии химического превращения 
периодического процесса; Q2  — отвод или подвод тепла за  счет 
хладагента или теплоносителя; Q3  — тепловой эффект процесса; 
Q4 — теплосодержание реакционных смесей, конечных продуктов 
реакции в конце стадии процесса; Q5 — тепло, расходуемое на на-
грев аппарата или отводимое от него; Q6 — потери тепла в окружа-
ющую среду (для высокотемпературных процессов).

Уравнение теплового баланса для адиабатических условий. 
При отсутствии теплообмена с окружающей средой для реакций, со-
провождающихся существенным тепловым эффектом, реализуется 
адиабатический режим.

Рассмотрим тепловой баланс в  дифференциальной форме для 
реакции vаА +vYY = vBB+ vCC за промежуток времени dτ. Фазовые 
переходы в системе отсутствуют.

Тепловой эффект реакции (ΔHA), отнесенный к 1 моль основною 
исходного вещества A, рассчитывают по формуле

	 = ν ν + ν ν − − ν ν∆( ) ( / ) ( / ) ( / )A C A C B A B A Y A YH H H H H ,	  (2.5)

где Hi — энтальпия образования i-го вещества.
Для адиабатического процесса тепловой баланс будет иметь вид

	 − − + =4 1 3 5 0Q Q Q Q .	 (2.6)
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При определении энтальпии (теплосодержания) реакционных 
масс, тепловых эффектов химических реакций и  физико-химиче-
ских процессов, протекающих в  реакторе, выбирают некоторый 
температурный уровень, от  которого ведут все тепловые расче-
ты. Поскольку энтальпия является функцией состояния системы 
и  не  зависит от  пути процесса, то  при расчетах удобно полагать, 
что химическая реакция протекает при начальной температуре T0, 
а затем реакционная смесь конечного состава, определяемого для 
простой реакции значением степени превращения xA, нагревается 
до конечной температуры Т.

Для данного примера запишем тепловой баланс в дифференци-
альной форме за промежуток времени dτ:

	
ин ин

м
ап ап

d

d d
0

     ( )

( ) 0,
A p A Y p Y B p B C p C p

A T A p

n C n C n C n C n C T

H n G C T

+ + + + ±

± + =∆
,	 (2.7)

где ni — количество i-ro вещества, кмоль; dnA — изменение коли-
чества вещества А  в  результате реакции за  промежуток времени 
dτ; Ср  i  — мольная теплоемкость  i-го  вещества, кДж/(кмоль ∙ К); 
Gап — масса реактора, кг; м

апpC  — массовая теплоемкость материала 
аппарата, кДж/(кг ∙ К); ∆

0
( )A TH  — тепловой эффект реакции, отне-

сенный к 1 кмоль реагента А и определенный при температуре T0, 
кДж/кмоль А.

При известной зависимости Ср i(T) уравнение теплового баланса 
интегрируется. Если Ср i = const, тогда будем иметь выражение

	
м

ин ин ап ап

0  0    

  0

( ) ( ) (

)(T )
A T A A A p A Y p Y B p B

C p C p p

H n n n C n C n C

n C n C G C T

± ∆ − = + + +

+ + + −
,	 (2.8)

где Т — конечная температура, при которой количество вещества 
А составляет nА.

Используя данные стехиометрического уравнения реакции 
и  соотношения  0  0/i i An nβ =  в  начале процесса, выразим количе-
ства ni через nA 0 и хА:

= − 0(1 )A A An n x ;

 0  0  0
i i i

i i A A i A A A A i A
A A A

n n n x n n x n x
 ν ν ν= ± = β ± = β ± ν ν ν 

.

Получим

	

м
ин ин ап ап

0  0  0  

 0   0  

 0   0   0

( ) [ (1 )

]( ).

A T A A A p A

Y B
A Y A p Y A B A p B

A A

C
A C A p C A p p

A

H n x n x C

n x C n x C

n x C n C G C T T

± ∆ = − +

   ν ν+ β − + β + +   ν ν   

 ν+ β + + β + − ν 

	 (2.9)
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После сокращения на пА 0 имеем

	 ин ин

ап м
ап

0   

   

 0
 0

( ) [(1 )

]( ).

Y
A T A A p A Y A p Y

A

B C
B A p B C A p C p

A A

p
A

H x x C x C

x C x C C

G
C T T

n

 ν± ∆ = − + β + + ν 

   ν ν+ β ± + β ± + β +   ν ν   

+ −

	 (2.10)

Выражение в квадратных скобках правой части уравнения (2.10) 
обозначим через *

pC , что позволяет записать уравнение зависимо-
сти температуры в адиабатическом реакторе от степени превраще-
ния хА:

	 ∗= ± ∆
00 ( ) /A T A pT T H x C 	 (2.11)

Продолжительность реакции находится при совместном реше-

нии уравнения (2.11) и уравнения кинетики 
d

d 0
A

A A
x

C r=
τ

, что, как 

правило, осуществляется численными методами с использованием 
ЭВМ.

Положим, что в реакторе периодического действия, работающем 
в адиабатическом режиме, протекает реакция А + Y = В + С до за-
данной степени превращения реагента A, xA.

Известны −∆
0

*
 0  0 0, , ( ) , , ;A Y A T pC C H C T  уравнение кинетики rA  = 

exp0 ( ) A Y
E

k c c
RT

= − ∆
.

Определить продолжительность реакции τr.
Кинетическое уравнение записывается в виде

	 ( )( )2
 0 0  0

d
exp 1

d
A

A A Y AA
x E

c k c x x
RT

 = − − β −  τ
∆

	 (2.12)

или
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( )( ) ( )

( )

∆

∆

∆

d

d

0

0  0

0  0
*

0

exp 1

exp 1
/

.

A
A Y AA

A A
A A pT

Y A

x E
k c x x

RT

E
k c x

R T H x C

x

 = − − β − =  τ
 
 = − − × −  

× β −

	 (2.13)

После интегрирования получим выражение для определения 
времени τr:
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( )( )0

0  0 0

*
0

1
/

/ (1 )( )exp .
/

k
Ax

A
A

A Y A
A A pT

r dx
k C

E
x x

R T H x C

=

  
  − β − −

τ

 −    

∫

∆

∆

	 (2.14)

При составлении теплового баланса для параллельных реакций 
с одинаковыми исходными реагентами используют методику рас-
чета с учетом селективностей по ключевым продуктам. Например, 
в аппарате периодического действия протекают реакции

1 1 1
,A Y B BA Y B Hν + ν = ν ± ∆

2 2 2
,A Y R RA Y R Hν + ν = ν ± ∆

......................................

ν + ν = ν ± ∆
n n nA Y C CA Y C H

Тепловой баланс в дифференциальной форме в этом случае за-
писывается в виде

	
( )

м
ин ин ап ап

0
  0

1

   
1

d .

n
A

A j A AjTj

m

i p i p p
i

H n dx

n C n C G C T

=

=

± ϕ =

 = + +  

∑

∑

∆
.	 (2.15)

В левой части уравнения (2.15) суммируется тепловой эффект 
всех п параллельных реакций. С учетом того, что

п п    (n / ),A j p j p j A jH H= ν∆ ∆

получим выражение

	
( ) пp

пp

м
ин ин ап ап

0

 
  0

1  

   
1

d

d .

n j A
j A AjTj A j

m

i p i p p
i

H n x

n C n C G C T

=

=

ν
± ϕ =

ν

 = + +  

∑

∑

∆
.	 (2.16)

В уравнениях (2.15) и (2.16) ± (  A jH∆ ) и ± ( п  p jH∆ ) — тепловые 
эффекты j-й реакции, отнесенные к 1 кмоль соответственно исход-
ного вещества А и продукта, кДж/кмоль; A

jϕ  — дифференциальная 
селективность образования продукта в j-й реакции, которая являет-
ся функцией xA и Т.
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Дифференциальную селективность рассчитывают на основании 
кинетических данных по формуле

1
/

n
A

j jj
j

r r
=

ϕ = ∑ .

Разделив левую и  правую части уравнения теплового баланса 
(2.16) на V, получим

	
( ) пp

пp

ап
ин ин ап

0

 
  0

1  

   
1

d

d .

n j A
j A AjTj A j

m

i p i p p
i

H c x

G
c C c C C T

V

=

=

ν
± ϕ =

ν

 = + +  

∑

∑

∆
.	 (2.18)

Кинетическое уравнение в  общем виде запишется следующим 
образом:

	 ( )0
1

d / d
n

A A j
j

c x r
=

τ = ∑ .	 (2.19)

Уравнение, характеризующее зависимость температуры в адиа-
батических условиях от степени превращения ключевого исходного 
вещества A, для параллельных реакций будет следующим:

	 ( ) *
0  

1
/

n
A

A j A pj
j

T T H x C
=

= ± ϕ∑ ∆ .	 (2.20)

Решая систему уравнений (2.18)—(2.20) на ЭВМ, находят зависи-
мости степени превращения хА и температуры реакционной смеси 
Т от времени реакции. Для заданной конечной степени превращения 
определяют полное время реакции к

Ax  и конечную температуру Тк.
Уравнение теплового баланса при организации внешнего 

теплообмена. При проведении процесса в адиабатических услови-
ях для реакций с большим удельным тепловым эффектом перепад 
температур может превышать допустимые значения, и возникает 
необходимость регулирования температуры в пределах заданного 
интервала, что достигается организацией внешнего теплообмена. 
В этом случае в тепловом балансе учитывается тепло, передаваемое 
через поверхность теплопередачи, которое в  дифференциальном 
виде записывается как Qdτ (где Q — скорость теплопередачи, кВт).

В реакторах периодического действия теплопередача наиболее 
часто осуществляется через стенку элементов поверхности тепло-
обмена. Скорость этого процесса зависит от  физических свойств 
реакционной смеси и теплоносителя (или хладагента), интенсив-
ности перемешивания, материала и  толщины стенки аппарата 
или же элементов поверхности теплообмена, находящихся в нем, 
а  также от  размера этой поверхности. Теплопередача может осу-

http://chemistry-chemists.com



26

ществляться излучением, теплопроводностью, конвекцией. В том 
случае, когда тепло передается в  основном за  счет вынужденной 
конвекции и теплопроводности, скорость теплопередачи описыва-
ется известным уравнением

	 ( )= −T T TQ S K T T ,	 (2.21)

где ST — реальная поверхность теплообмена (поверхность, с кото-
рой непосредственно контактирует реакционная масса); KT — ко-
эффициент теплопередачи; Т и ТT — температуры соответственно 
реакционной массы и теплоносителя (хладагента) в некоторый мо-
мент времени.

Уравнение теплового баланса в дифференциальной форме с уче-
том теплообмена имеет вид

	
( )

ин ин ап ап

0

*
 

1

   
1

d d

d .

n

r j jTj

m

i p i p p
i

H r V Q

n C n C G C T

=

=

± τ ± τ =

 = + +  

∑

∑

∆
.	 (2.22)

После деления на V получим

	
( )

ин ин ап ап

0

*
 

1

   
1

d d /

/ d .

n

r j jTj

m

i p i p p
i

H r Q V

c C c C G C V T

=

=

± τ ± τ =

 = + +  

∑

∑

∆
.	 (2.23)

С учетом выражения для скорости теплопередачи

	
( ) ( )T

T T

ап
ин ин ап

0

*
 

1

   
1

d d

/ d

n

r j jTj

m

i p i p p
i

S
H r K T T

V

G
c C c C C V T

V

=

=

± τ ± − τ =

 = + +  

∑

∑

∆
,	 (2.24)

где ∆
0 ( )r j TH  — удельный тепловой эффект j-й реакции; *

jr  — инвари-
антная скорость j-й реакции; п — число химических реакций.

При подводе или отводе тепла за счет фазового перехода тепло-
носителя (или хладагента) температура TT = const. В случае жидких 
теплоносителей (хладагентов) добиться этого условия можно при 
их больших расходах. Если в уравнении теплового баланса (2.24) 
TT = const, его решают по той же методике, что и в случае адиаба-
тического режима. Если TT ≠ const, для его решения кроме кине-
тических уравнений скоростей превращения ключевых веществ не-
обходимо использовать уравнение теплового баланса, составленное 
только для теплоносителя (хладагента).
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Если пространство, в котором движется теплоноситель, можно 
рассматривать как зону идеального смешения (что возможно в ру-
башке аппарата при определенных условиях), то тепловой баланс 
выражается уравнением

	 ( ) ( )− = − T T T T T TT
0

pG C T T S K T T ,	 (2.25)

где GТ  — массовый расход теплоносителя,  кг/с; Ср  T  — массовая 
теплоемкость теплоносителя, кДж/(кг ∙  К); TT , T

0T  — температуры 
теплоносителя (хладагента) соответственно на выходе из зоны иде-
ального смешения и на входе в нее, К.

Уравнение (2.25) решается относительно температуры Tт:

	 = + +  T T T T T T T T TT
0( )/( )p pT S K T G C T G C K S .	 (2.26)

В том случае, когда гидродинамика теплоносителя (хладагента) 
не соответствует идеальному смешению, тепловой баланс имеет вид

	 − = − 
K

T T T TT T T
0( ) ( )pG C T T S K T T ,	 (2.27)

где ТT — средняя температура теплоносителя между температурой 
его на входе в элементы поверхности теплообмена T

0T  и температу-
рой на выходе из них K

TT :

	 = −K
T T T

0( )/ 2T T T 	 (2.28)

или

	 = −K K
T T T T T

0 0( )/ ln( / )T T T T T .	 (2.29)

При использовании для расчета TT выражения (2.28) получим

	 = + +  
K

T T T T T T T TT T
0(2 )/(2 )p pT G C T K S T G C K S .	 (2.30)

Рассмотрим тепловой баланс реактора периодического действия 
с внешним теплообменом для реакции νAΑ + νYΥ = VBB + vCC.

В итоге запишем:

	
T T T

м
ин ин ап ап

=
0 0

      

( ) d ( )d   

( )d .
A T A A

A p A Y p Y B p B C p C p p

H n x S K T T

n C n C n C n C n C G C T

± ∆ ± − τ

+ + + + +
	 (2.31)

Поскольку

	 =  0
1 d

d   A
A

A

x
n

V r
τ ,	 (2.32)

перепишем уравнение (2.31) в виде

	 ± ± − =∆ T
T T0

*d
( ) d ( ) dA

A T A p
A

S x
H x K T T C T

V r
.	 (2.33)
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При осуществлении внешнего теплообмена в начальный период 
скорость тепловыделения (для экзотермической реакции) превы-
шает скорость теплоотвода, так как скорость реакции высока вви-
ду большой концентрации реагентов. По мере протекания реакции 
скорости тепловыделения и теплоотвода вначале выравниваются, 
а затем теплоотвод превышает тепловыделение, и температура ре-
акционной смеси стремится во времени к своему пределу ТТ.

Для многих химических процессов, реализованных периодиче-
ским способом, наилучшими являются изотермические условия, 
создание которых в реальной обстановке требует программируемо-
го подвода тепла извне или его отвода. Для изотермических условий 
в любой момент времени справедливы следующие равенства:

	
( ) ( )

( )
T T T

K
T T T T

0

*
 

1

0
 

d  d

 d

n

r j jTj

p

H r V K S T T

G C T T

=
± τ = ± − τ =

= ± − τ

∑ ∆
;	 (2.34)

	 ( ) ( ) ( )
=

± = ± − = ± −∑   ∆   K
T T T T T T T

0

0*

1

n

r j j pTj
H r V K S T T G C T T .	 (2.35)

Возможны два случая обеспечения изотермических условий: 
1) с фазовым переходом теплоносителя (хладагента); 2) при отсут-
ствии такого фазового перехода.

Фазовый переход происходит, например, при использовании 
в качестве теплоносителя насыщенного водяного пара. Температура 
фазового перехода регулируется по определенной программе изме-
нением давления пара в рубашке аппарата или в змеевике:

	 ( )
=

= ± ∑  ∆T T T
0

*

1
/( )

n

r j jTj
T T H r V S K .	 (2.36)

При отсутствии фазового перехода происходит только изменение 
температуры теплоносителя (хладагента), что варьируется во вре-
мени его расходом:

	 ( ) ( )
=

 = ± − ∑   ∆ K
Т T T T

0

0*

1
/

n

r j j pTj
G H r V C T T .	 (2.37)

Уравнения (2.36) и (2.37) решают совместно с кинетическими 
уравнениями.

При расчете реакторов периодического действия, применяемых 
для реакций с большим удельным тепловым эффектом, тепловая на-
грузка является максимальной в момент времени τ = 0, что опреде-
ляет необходимость расчета минимально достаточной поверхности 
теплообмена ST:

	 ( ) ( )
=

 = − ∑  ∆T T T
0

*

1
/

n

r j jTj
S H r V K T T .	 (2.38)
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2.3. Моделирование реакторов полупериодического действия

Реакторы полупериодического действия (рис. 2.2) применяют, 
например, для быстрых реакций с  высоким тепловым эффектом. 
В этом случае постепенная подача одного из реагентов определяет 
скорость процесса и тепловую нагрузку реактора.

W0, сA 0

V0

l

ST 0

D

Рис. 2.2. К моделированию химического реактора полупериодического действия

Составим материальный баланс реактора полупериодического 
действия в дифференциальном виде по j-му компоненту:

	  0 0  0d  d  d (  )dj j j j jn F Vr W c Vr= ± τ ± τ = ± ± τ,	 (2.39)

где Fj 0 — мольный поток j-го вещества, вводимого в реактор (+) 
или выводимого из него (−); cj 0 — концентрация этого вещества 
в  потоке; W0  — объемный расход вводимого потока; слагаемое 
Vrjdτ — количество j-го компонента, которое расходуется (−) или 
образуется (+) в реакторе за счет химических реакций.

Для полупериодических процессов рабочий объем (объем реак-
ционной массы в аппарате) — переменная величина:

	 0 0
0

dV V W
τ

= ± τ∫ .	 (2.40)

Интегрирование уравнения (2.40) возможно, если известна 
функциональная зависимость объемного расхода Ио потока, вво-
димого в реактор или выводимого из него, от времени. Если W0 = 
= const, то

	 0 0V V W= ± τ.	 (2.41)

Уравнение материального баланса полупериодического реак-
тора имеет аналитическое решение для изотермических условий 
и реакции первого порядка. Рассмотрим алгоритм решения такого 
уравнения.
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В реактор загружают растворитель и реагент Y, по которому ре-
акция имеет нулевой порядок. После загрузки суммарный объем 
равен V0. С некоторого момента при T = const в аппарат дозируют 
реагент A, имеющий концентрацию в потоке cA 0 с объемной ско-
ростью W0. Необходимо найти зависимость степени превращения 
основного реагента хА от времени τ, которое требуется для прибав-
ления реагента.

На основании уравнения материального баланса за промежуток 
времени dτ будем иметь

	 0  0 0  0d d d ( )dA A A A An W c Vr W c Vr= τ − τ = − τ.	 (2.42)

Для реакции первого порядка можно записать:

	   0 0 0 0d ( )d ( )dA
A A A A A A

n
n W c Vk W c k n

V
= − τ = − τ.	  (2.43)

За  время dτ  во  всем объеме реагирует dnAkA вещества А.  Для 
реакции первого порядка то же количество вещества А будет рав-
но −d(W0cA 0 – kAnA). В итоге справедливо уравнение

	 = − −  0 0
1

d d( )A A A A
A

n W c k n
k

.	 (2.44)

Сопоставляя уравнения (2.43) и (2.44), получим

	 0  0

0  0

1 d ( )
d A A A

A A A A

W c k n
k W c k n

−τ = −
−

.	 (2.45)

Интегрируя в интервале от 0 до τ, имеем

	 0 0 0
1

ln( )| An
A A A

A
W c k n

k
τ = − − .	 (2.46)

Поскольку при τ = 0, nA = 0 частное решение имеет вид

	 0 0

0 0

1
ln A A A

A A

W c k n
k W c

−τ = −  

 
	 (2.47)

или

	 )]0  0 [1 exp(A
A A

A

W c
n k

k
= − − τ .	 (2.48)

Степень превращения ключевого реагента А определяется из со-
отношения

	 = − 0( )/A A A Ax n n n ,	 (2.49)

где nA 0 = W0cA 0τ. Значение τ находим из условия заполнения рабо-
чего объема аппарата при полупериодическом процессе:
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	 ап 0 0V V Wϕ = + τ;    ап 0  0( )/ AV V nτ = ϕ − ,	 (2.50)

где j — коэффициент заполнения реактора.
Уравнение, связывающее степень превращения хА  с объемным 

расходом потока вещества А и временем его подачи (временем ре-
акции для быстрых реакций), будет иметь вид

	
ф

0 0 0 0

0 0

( / )[1 exp( )]A A A A
A

A

W c W c k k
x

W c
− − − τ=   

 
.	 (2.51)

Количество и концентрация вещества А в реакторе полупериодиче-
ского действия сначала нарастают, проходят через максимум и затем 
падают. Однако интервал изменения пА не бывает большим, что по-
зволяет значительно проще, чем в реакторе периодического действия, 
регулировать температуру (например, изменяя скорость прибавления 
потока вещества А), поддерживая режим, близкий к изотермическому.

Тепловой баланс реактора полупериодического действия выра-
жается уравнением

	
( ) ( )T T T

ин ин ап ап

0

*
 

1

   
1

d  d

d

n

r j jTj

m

i p i p p
i

H r V S K T T

n C n C G C T

=

=

± τ = ± − τ =

 = + +  

∑

∑

∆
.	 (2.52)

При этом переменными во времени являются величины V и SТ. 
Считается, что вся масса аппарата Gап нагревается равномерно 
вследствие хорошей теплопроводности материала аппарата и по-
стоянного заполнения рубашки теплоносителем (хладагентом). 
При расчете ni  учитывают то, как загружается соответствующий 
компонент (порцией до  начала реакции или постоянно во  время 
реакции) или отводится из реактора.

Методику расчета проиллюстрируем на следующем примере.
Пусть в реакторе полупериодического действия протекают па-

раллельные реакции вида

+ →
1k

A Y B;   + →
2k

A Y C
Кинетические уравнения имеют вид

	  = = −  
∆ 1

1 01 exp A
B A

E n
r k c k

RT V
;	 (2.53)

	  = = −  
∆ 2

22
2 02 2

exp A
x A

nE
r k c k

RT V
.	 (2.54)

Известны Vап, V0, W0 = const, ST 0, ΚT, nин 0, син 0,nY 0, Ср А = СрВ = 
= Ср Y =Ср С, Ср ин, Ср ап, T0, ΤT = const, (–ΔH1)298, (–ΔH2)298, cA 0, Gап; 
определить хА.
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Уравнения материального и теплового баланса соответственно будут иметь следующий вид:
d∏A = ‰0-vfk1¾- + fc2⅛ 

Vz
dτ; (2.55)

-(ΔH1 )298 k1 - (ΔH2 )298 ^2 τ⅛
у Vz

Vdτ-KτSr(T-Tτ)dτ = .(2.56)= [(W0Ca0T + nγ 0)Cp a +(r⅛H0 + WroCιπιoτ)Cpιπι +CaπC^aπ]dτРабочий объем реактора и поверхность теплопередачи зависят от времени. Очевидно, что
V = V0+W0τ = V0+πD2l∕4, (2.57)где D — диаметр цилиндрической части емкостного аппарата; I — переменная высота от уровня, соответствующего началу подачи вещества А в аппарат, до уровня, соответствующего ее окончанию (см. рис. 2.2). Данная высота связана с продолжительностью подачи вещества А выражением Z = 4W0τ∕(πD2). (2.58)Переменная поверхность теплопередачи St от минимального значения St o (соответствующего для аппарата с рубашкой поверх­ности соприкосновения с массой первоначальной загрузки) возрас­тает по мере добавления потока, содержащего компонент А:St = Sto + π / D = Sto + πD ∙ 4Wr0τ / (πD2) = Sto + Wr0τ / D. (2.59)Уравнения материального и теплового балансов (2.55) и (2.56) решают совместно численными методами. Полученное значение 

пА используют для определения хА.Как отмечалось выше, использование реакторов полупериоди- ческого действия наиболее целесообразно для проведения быстрых реакций с высоким значением теплового эффекта. Скорость подачи реагента регулируют так, чтобы в течение всей операции обеспе­чить температуру реакции (с одновременным отводом тепла с по­мощью хладагента), близкую к постоянной. В этом случае скорость реакции и, следовательно, скорость тепловыделения определяются скоростью подачи реагента Fa о. Для быстрых реакций можно счи­тать, что в аппарате будут находиться только первоначально загру­женный реагент и конечные продукты, и принять скорость тепло­выделения равной ±(ΔHa)to Fao.Уравнение ±(ΔHa)tq Fao =KtSt(T-Tt) 
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позволяет оценить необходимую поверхность теплопередачи:Sτ =±(ΔHa)i-oFao /[2CtCT-Tt)]. (2.60)
2.4. Моделирование реакторов непрерывного действияПри разработке химических стадий ХТП определение структуры потока в реакторах непрерывного действия является очень важной задачей, от правильного решения которой зависят конечные резуль­таты разработки ХТП.Для экспериментального определения структуры потока исполь­зуют метод индикаторного возмущения, при котором в поток, по­ступающий в систему, подается индикатор (трассер). На выходе из системы индикатор регистрируется, и при анализе зависимости его концентрации от времени делается вывод о структуре потоков в реакторе.К индикатору предъявляют следующие требования: 1) он не дол­жен вступать в химическую реакцию с содержимым потока, то есть количество индикатора на входе и выходе аппарата долж­но быть неизменным; 2) количество индикатора не должно влиять на структуру потока; 3) он должен легко фиксироваться (количе­ственно определяться) на выходе из реактора. Таким требованиям отвечают органические красители с высокой интенсивностью по­глощения, которые применяются на «холодных» объектах. В этом случае среда моделирует реакционную массу и не реагирует с ин­дикатором.Концентрация индикатора (трассера) изменяется во времени по определенному закону. Наиболее часто используют импульсное и ступенчатое возмущение на входе; применяют также гармониче­ское изменение концентрации. Зависимость концентрации трассе­ра от времени на выходе из реактора называют откликом системы на возмущение.Импульсное возмущение (8-функция, или функция Дирака) пред­ставлено на рис. 2.3. В поток на входе за очень ограниченный про­межуток времени подают конечное количество индикатора; при этом на выходе получают С-кривую отклика. Основным свойством теоретической 8-функции является

∫δ(τ-τ0)dτ = l, (2.61)опоэтому для С-отклика справедливо выражение
∫C(τ)dτ = l. (2.62)о
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Puc 2.3. Основные законы изменения входной концентрации индикатора и кривые 
отклика на возмущения:

а — импульсное возмущение; 6 — C(τ)-кривая отклика; 
в — ступенчатое возмущение; г —F(τ) -кривая откликаТем же свойством обладает дифференциальная функция распреде­ления непрерывной случайной величины х, заданной в интервале АВ:

в∫E(x)dx = l. (2.63)
АТаким образом, при подаче импульсного индикаторного возмуще­ния на вход в реактор непрерывного действия на выходе получают С-кривую, являющуюся дифференциальной функцией распределения времени пребывания частиц (элементарных объемов) в реакторе.При ступенчатом возмущении, которое обозначается как функ­ция 1(τ - τ0), до момента времени τ0 индикатор во входной поток не подается, а в момент времени τ0 концентрация индикатора мгно­венно достигает определенного значения и далее поддерживается постоянной во времени. Функция ступенчатого возмущения имеет аналитическую связь с δ-функцией:τl(τ-τ0) = ∫δ(τ-τ0)dτ, о (2.64)поэтому кривая отклика на ступенчатое возмущение, называемая F-кривой, связана с С-кривой выражением

F(τ) = ∫C(τ)dτ. о (2.65)
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Следовательно, при подаче на вход в реактор ступенчатого воз­мущения на выходе получают интегральную функцию распределе­ния времени пребывания.Рассмотрим, как реагируют системы, гидродинамика которых описывается моделями идеального смешения и идеального вытес­нения, на введение импульсного возмущения во входной поток. На­помним, что в идеальных моделях на структуру потока накладыва­ются определенные допущения.
Решение модели идеального смешения с использованием 

передаточной функции. Идеальное смешение (ИС) представляет­ся моделью емкостного реактора с интенсивным перемешиванием, при этом предполагается мгновенное и полное смешение входного потока со всем содержимым аппарата. Если ci(τ) — текущая кон­центрация t-го компонента в объеме аппарата и cjc (τ) — текущая концентрация на выходе из аппарата, то для идеального смешения в данный момент времени справедливо соотношение ci(τ) = cf (τ), и уравнение модели ИС для неустановившегося режима будет иметь следующий вид: de (Y)τ-т— = c°(τ)-ci(τ)-ητ, (2.66)dτгде τ — среднее время пребывания в аппарате, τ = V∕W; V — рабо­чий объем аппарата; W — объемный расход потока (обе величины для конкретной модели равны const); ri — скорость химической ре­акции.При анализе структуры потока модели для индикатора ri = 0. Кроме того, проводится переход от размерного текущего времени τ к безразмерному времени: θ = τ∕τ. В соответствии с этим получим следующие уравнения идеального смешения для индикатора:τ⅛^ = cp(τ)-ci(τ); (2.67)ατdci(θ)∕dθ = c°-ci(θ). (2.68)Чтобы найти выражение дифференциальной функции распреде­ления времени пребывания (С-кривой), уравнения решают в ком­плексной области, переход в которую осуществляется с помощью преобразований Лапласа. При переходе действительному аргументу τ ставится в соответствие комплексная переменная р, а аргументу θ — комплексная переменная q. Функции действительного перемен­ного ci(τ), которая называется оригиналом, в комплексной области соответствует изображение ci(p), которое получается по уравнениюL[c(τ)] = c(p)=∫c(τ)e-Pτdτ. (2.69)
о
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Использование преобразований Лапласа позволяет перейти от решения дифференциальных уравнений к решению алгебраиче­ских, так как преобразование для первой производной действитель­ной функции при переходе в область комплексного переменного приводит к произведению рс(р).Чтобы решить задачу определения дифференциальных функций распределения времени пребывания для различных моделей струк­туры потока, необходимо использовать некоторые свойства преоб­разований Лапласа.В комплексной области при решении уравнения модели структу­ры потока находят передаточную функцию модели:W(p) = ⅛bix(p) ∕⅛x(p), (2.70)гДе ⅛hx(p) и ⅛χ(p) — соответственно выходной и входной сигналы системы (концентрации индикатора), преобразованные по Лапласу.Передаточной функции в области действительного переменного соответствует аналитическое выражение С-кривой отклика:L-1tW)] = C(τ). (2.71)Кроме того, важными свойствами преобразований Лапласа явля­ются две теоремы о сдвиге:1. Если функции действительного переменного/(τ) в комплекс­ной области соответствует оригинал Р(р), то функции/(τ + а), где 
а = const, соответствует оригинал /(p)exp(-pα).2. Если оригиналу Г(р) соответствует функция/(τ), то оригина­лу F(p + Ь), где b - const, соответствует функция действительного переменного /(τ) exp (-bτ).Для модели идеального смешения, используя приведенные выше закономерности, найдем передаточные функцииW(p) = ci(p)∕cP(p) = l∕(l+pτ); (2.72)IV(q) = l∕(l + q). (2.73)Чтобы получить аналитическое выражение C(τ), осуществим пе­реход в действительную область на основании табличных данных преобразований Лапласа.Известно, что b—l-= beaτ. (2.73)

р-аПоэтому IV(p) = —*^ = C(τ) = -e-τ∕τ. (2.74)l + pτ τ
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Аналогично W(p) = l∕(l+q) = C(θ) = e-θ (2.75)C учетом того, что θ = τ∕τ, получим соотношениеC(θ) = τC(τ), (2.76)справедливое для любой модели структуры потока.Модель идеального смешения реализуется на практике в емкост­ных аппаратах с мешалками при развитом турбулентном режиме для Re ≥ IO5. Критерий РейнольдсаRe = nMd2p/p, (2.77)где nм — число оборотов мешалки; dM — диаметр лопастей мешал­ки; р и μ — плотность и вязкость среды.
Модели идеального вытеснения. Такая модель представляется в виде трубки длиной L с постоянным сечением S (диаметром d). Предполагается, что в трубке реализуется поршневой режим движе­ния потока, каждое сечение которого движется строго параллельно самому себе; отсутствует перемешивание между сечениями; суще­ствует идеальное смешение в элементарном объеме.Концентрация i-гo компонента в потоке для данной модели из­меняется во времени и по длине трубки: Ci(τ, I).После рассмотрения материального баланса для i-ro компонента в элементарном объеме аппарата за промежуток времени dτ полу­чают уравнение модели идеального вытеснения для неустановивше- гося режима с учетом химической реакции:3Ci(τ,0 3Ci(τ,0 r. 9Ci(τ,D ∂Ci(τ,0n r——u-ri, (2.78) 3τ ∂τ ∂τ ∂lгде и — линейная скорость потока в трубке.Уравнение для анализа гидродинамики моделиac1⅛osac1⅛ou Эт Э1Для этого уравнения выполняют переход в комплексную область. При этом действительной переменной τ ставят в соответствие ком­плексную переменную р и получают однородное дифференциальное уравнение первого порядкаpCi(p,0 = -dp¾p,°^∙ (2.80)

CllОбщее решение однородных дифференциальных уравнений име­ет вид Ci (p,l) = λekl (где λ — постоянная интегрирования, к — ко­рень характеристического уравнения).
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Общее решение подставляют в уравнение модели (2.80):pλefcz =-uλkeklπk = -p∕u. (2.81).Рассматриваются решения уравнения при граничных условиях: на входе в трубку (1 = 0):C≡x(p,O) = λefco; χ = c≡x(p,O) (2.82)на выходе из трубки (I = L):Cbbix (р, L) = λ efct = Cbx (р, 0) e-PL/u; (2.83)Свых (р, L) = Cbx (p,O)e-Pi. (2.84)В соответствии с теоремой о сдвигеСвых(т) = Свх(т + т). (2.85)Таким образом, для модели идеального вытеснения выход­ной сигнал индикатора полностью аналогичен входному сигналу, но смещен по времени на полное время пребывания (τ) в модели.Идеальное вытеснение реализуется на практике для трубчатых ре­акторов при развитом турбулентном режиме и отношении L∕d > 50.На рис. 2.4 представлены дифференциальные функции распре­деления времени пребывания (С-кривые отклика на импульсное возмущение) в реакторах идеального смешения и идеального вы­теснения.

Рис. 2.4. С(т)-кривые отклика на импульсное возмущение для реакторов идеального 
смешения (1) и идеального вытеснения (2)

Тепловой баланс реактора непрерывного действия. Как от­мечалось, в математическую модель химического процесса входят уравнения, описывающие условия теплообмена, которые представ­ляются в форме теплового баланса
38

http://chemistry-chemists.com



Qi +Q2 +Qз = Q4 +Q5 +Q6>где для непрерывного процесса Q1 — энтальпия входных потоков; Q4 — энтальпия потоков, выходящих из реактора; Q3 — тепловой эффект процесса; Q2 — количество тепла, отведенного (подведен­ного) за счет хладагента (теплоносителя); Q5 — количество тепла, расходуемое на нагрев аппарата или отводимое от него (в устано­вившемся режиме для реакторов непрерывного действия Q5 = 0); Q6— потери тепла в окружающую среду.Рассмотрим тепловой баланс для простой реакции
Va A + Vy У = VbB + VcC,проводимой в адиабатических условиях в реакторе непрерывного дей­ствия без фазовых переходов и в отсутствие инертных разбавителей (растворителей, веществ, не вступающих в химическую реакцию).Для данного примера он будет иметь вид (см. также рис. 2.5)Q4-Qi-Q3 = O (Q2=O)- (2.86)

fYO хА = 0 Xa=×A

Рис. 2.5. К расчету теплового баланса реактора непрерывного действия 
в адиабатических условиях (Q2 = 0)Подставив значения Q, получим

TkO = Q4 -Qi —Q3 = ∫ (Fa СрА +FγCpγ +FBCpB + FcCpc~)dT +

+ J^FAOdxA=^^FAOxS + (2.87)0 vA vA+ J (Fa CpA +FyCpy +FBCpB + FcCpc')dT.
T0
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В технических расчетах полагают, что AHr не зависит от давле­ния; тогда можно рассматривать зависимость теплового эффекта реакции только от температуры (закон Кирхгофа):
T0(AHr)7b=(AHr)298+ ∫ ACdT, (2.88)

298 где ACp = v8Cp8 + vcCpc — vaCрa -VγCpγ. (2.89)Выразим в уравнении (2.87) мольные потоки веществ A, Y, 
В, C через Fa о. Получим

Fak=Fao(1-xX)jC = Fao
⅞κ = Pao-x⅛∙,P? = Pao ~ ×⅛- 

vA vAТогда (AHr)7- 7κ ( Vv X0 =---- ⅛X+∫ (1-xX)Cpa+ βy-⅛ Cpy +
VA T0 L ∖ VA J (2.90)

⅛Lc х*+^- 
Va РВ А Va CpcxκA dτ.Следует учесть, что (∆Hr )τθ ∕va- (∆Ha )т.В технических расчетах часто используют среднеинтегральную величину теплоемкости, постоянную (Cp i = const) в температурном интервале T0 — Tκ. В этом случае имеем

O = (AHa)tqXX + (1-xX)Cpa+ βy-v⅛ Cpy + 
∖. vA J (2.91)+ —Cp8xχ+—Cpcxχ (Tk-T0). VA VaЧасто в качестве температуры отсчета (Toch) выбирают 298 К, что позволяет использовать табличные значения тепловых эффектов ре­акции. В этом случае уравнение теплового баланса можно записать в виде

0 — (ΔHa )298 хА + (1-xX)Cpa+ βy-v⅛ Cpy + k Va J+ — Ср8хА+—СрСхА (Tκ-298)- VA Va
(2.92)-(СрА+βyCpy)(T0-298).
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Рассмотрим тепловой баланс реактора непрерывного действия в режиме идеального вытеснения с учетом организованного тепло­обмена, который в общем виде представляется уравнением
0.2 +Оз — Q4 - Qi- (2.93)В дифференциальном виде для элемента объема реакционной зоны и сложной химической реакции тепловой баланс запишется следующим образом:

∑ ±(ΔHrj)τor∕dV±Kτ(T-Tτ)dSr =
>1

= ∑ (Ffip i + Fπfip ин )dT, i=l (2.94)
где rj* — инвариантные скорости химических реакций; п — число реакций; Kτ — коэффициент теплопередачи; T — температура ре­акционной смеси; Tτ— температура теплоносителя (хладагента); dSτ — поверхность теплообмена, соответствующая элементарному объему dV; Fi — мольные расходы компонентов, вступающих в ре­акцию и образующихся в реакции; Fiai — мольные расходы инерт­ных компонентов; Cp ин— соответствующие теплоемкости.Если S — сечение реактора (трубки), I — переменная длина, П — периметр, то dV = SdZ; dSτ = ΠdZ.Для труб круглого сечения Π∕S = 4/d; Fi∕S = WCi∕S = uCi (где 
d — диаметр, м; и — средняя линейная скорость).Подставив эти значения в уравнение (2.94), получим итоговое уравнение теплового баланса трубчатого реактора идеального вы­теснения: n П∑±(ΔHrj)ror∕dZ±-Kτ(T-Tτ)dZ =J=I Ь(m А

= ∑FiCpi∕S + FiaιCpiaι∕S∖dT-V=I J∑ ±(ΔHr7∙)τor* dZ±⅛(T-Tτ)d? =J=I а= ∑uqCpi+u⅛1C dT.M=I J

(2.95)

(2.96)
Уравнение решается, если известны кинетические уравнения, описывающие изменение концентраций ключевых компонентов по длине реактора, и температура теплоносителя (хладагента) не изменяется по длине Z. Если же такое изменение происходит, со­
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ставляют еще одно уравнение, описывающее тепловой баланс для теплоносителя:
±GsCp τ d Tτ = ±Kτ (Т - Tr )∏ d I, (2.97)где Gt— расход теплоносителя; Cp τ— теплоемкость теплоносителя.В уравнении (2.97) возможна любая комбинация знаков в зави­симости от экзо- или эндотермичности реакции и прямотока или противотока реакционной смеси и теплоносителя (хладагента).Применительно к реакторам непрерывного действия в режиме идеального смешения, когда dT∕dV = 0, рассматривают тепловой баланс для всего реакционного объема и записывают его в виде уравнения

∑ ±(ΔHr j∖0r*V± KτSτ (T-Tt) =
W-

r m λ
= ∑ FiCp j + ТинСр ин (Т — T0 ) =V=I J= I ∑ WciCpi + WciliiCp ин |(Т- T0),V=I )

(2.98)
где W — объемный расход реакционной массы, м /с.

Ячеечная модель. Кривые отклика на импульсное возмущение ин­дикатора (см. рис. 2.4) свидетельствуют о том, что дифференциальные функции распределения времени пребывания частиц в реакторах иде­ального смешения и идеального вытеснения существенно различают­ся. Соответствующие модели реализуют предельные варианты струк­туры потока в реакторах непрерывного действия. Более универсальной для моделирования является ячеечная модель, которая представляет­ся в виде последовательно соединенных ячеек идеального смешения (рис. 2.6). Для любой k-й ячейки модели справедливо уравнениеdc^⅞-÷=φ1-CH‰ (2.99)dτгде τ⅝. — время пребывания в k-й ячейке; Cic — концентрация i-ro компонента в k-й ячейке; Clk~1 — концентрация i-ro компонента в (к - 1)-й ячейке и на входе в k-ю ячейку; ηfc — скорость реакции в k-й ячейке.Кроме указанных, принимают также следующие обозначения: V— объем всей модели; τ — среднее время пребывания в модели; W — объемный расход потока через систему; N — число ячеек идеального смешения. Считают, что все ячейки имеют одинаковый объем, т. е.
Vk = V∕N, τk = τ∕N.
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Рис. 2.6. К представлению ячеечной модели структуры потокаТребуется найти общую передаточную функцию ячеечной моде­ли IVo6π, (р) или IVo6π, (q) дифференциальную функцию распределе­ния времени пребывания.Общая передаточная функция последовательно соединенных ячеек (звеньев) равна произведению передаточных функций этих ячеек. Для одной ячейки идеального смешенияIVfc(p) = l∕(l+pτfc) = 1/(1+pτ∕N); (2.100)IVfc(q) = l∕(l+q∕N). (2.101)Следовательно, общие передаточные функции ячеечной модели соответственно равныWro6∏, (P) = ∏ wk (P) = 1 / (1+pτ∕N)jv, (2.102)
к=1

Wo6oi (q) = 1 / (1 + q / N)n = Nn / (q+N)n . (2.103)
C(O)I

Рис. 2.7. С(О)-кривые отклика ячеечной модели в зависимости от числа ячеекАналитическое выражение дифференциальной функции распре­деления времени пребывания в ячеечной модели получим с исполь­зованием обратного преобразования Лапласа для lVo6πι (q)Njv 1C(θ) = L-1--------- --  = Nw L-1--------- (2.104)(q + N)jv (q + N)jv
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В таблице преобразований изображению l/qN соответствует ори­гинал θjv^1 / (N-I)!. Функция под знаком обратного преобразования Лапласа (2.104) отличается от табличной тем, что к комплексному аргументу q прибавлена постоянная величина N. В соответствии с теоремой о сдвиге переход от передаточной функции ячеечной модели приводит к выражению
NNθN-ιe-θjv/(N-I)!,которое является C(O)-функцией ячеечной модели и зависит от чис­ла ячеек N — параметра модели (рис. 2.7).Если N = 1, то C (О) = e-θ, что, очевидно, является дифференциаль­ной функцией распределения времени пребывания для идеального смешения. Для анализа второго предельного случая (N → ∞) рас­сматриваем передел передаточной функции — IimVVo64 (р):

N→∞(l+pτ∕N)jv χ→∞(l + l∕x)Pτ ePτВ итоге получим выражение передаточной функции модели идеального вытеснения. Таким образом, C(θ)-кривая отклика яче­ечной модели зависит от числа ячеек, а два предельных случая (N=1hN→∞) соответствуют структуре потока идеального сме­шения и идеального вытеснения.
Влияние структуры потоков в реакторе непрерывного дей­

ствия на конечные результаты процесса. Это влияние иллюстри­руется расчетом зависимости степени превращения хА от времени пребывания т для простой реакции типа A → В первого порядка в установившемся режиме:
для идеального смешенияCa-Ca-γat = 0; С9-СА-кСАт = 0;a a a ’ a a a , (2.106)

Ca ∕C⅛ = l∕(l+kτ); xa =I-Ca /С£ = kτ∕(l + kτ);
для идеального вытеснения-dCA/dT-rA =0; -dCA/dx-kCA =0;1π(Ca / C⅛) = -kτ; Ca /C0a= exp(-kτ); (2.107)

xa = l-exp(-kτ).Приведенные данные иллюстрируют преимущества идеального вытеснения перед идеальным смешением: для кт — const в режиме вытеснения достигается более высокая степень превращения; при 
xa = const для режима идеального вытеснения значительно меньше величина кт и, следовательно, требуется меньший рабочий объем реактора.
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Различия в конечных результатах процесса, полученных в режи­мах идеального смешения и идеального вытеснения, увеличивают­ся с ростом порядка химической реакции.Таким образом, при организации непрерывных процессов це­лесообразно стремиться к режиму вытеснения, что в зависимости от необходимого времени пребывания достигается использованием трубчатых аппаратов, колонных аппаратов или каскада емкостных аппаратов.Необходимо отметить, что существует однозначная связь между выражениями Ca / C^, полученными выше, и передаточными функ­циями моделей структуры потока:
для идеального смешения:

Ca /CV1 /H+fcτ); Ci(p)/C1°(p)=1 /(1+pτ);
для идеального вытеснения:Cyl∕Cθ=e-fcτ; Ci(p)∕C1θ(p) = e-P∖На этом соответствии основан кинетический метод анализа структуры потока в реакторе непрерывного действия, в котором проводится в установившемся режиме модельная реакция первого порядка. При соответствующей обработке экспериментальных ре­зультатов получают сведения о гидродинамике системы.Масштаб установки, конструктивные изменения и изменения объемного расхода при переходе от лабораторных установок к про­мышленным агрегатам могут заметно сказываться на структуре по­тока, что часто приводит к снижению эффективности процесса (на­пример, к снижению степени превращения).
2.5. Моделирование отклонений гидродинамики реактора 

непрерывного действия от идеальных моделейГидродинамика реальных реакторов может сильно отличаться от идеального смешения или вытеснения, о чем свидетельствует сравнение кривых отклика на импульсное возмущение. Причины отклонения — наличие застойных зон; проскок (байпас) потока со входа реактора на выход, минуя зону перемешивания в емкост­ных аппаратах; отсутствие развитого турбулентного режима, необ­ходимого для реализации идеальных моделей; наличие продольно­го перемешивания в трубчатых и колонных реакторах и некоторые другие.Для того чтобы получить адекватные модели структуры потока реальных аппаратов непрерывного действия, необходимо правиль­но моделировать указанные причины.
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Например, в реакторе вытеснения линейная скорость элементов потока у стенки всегда меньше, чем в центральной части. Следова­тельно, время пребывания и степень превращения больше у стенки, чем по оси потока. Так, в трубчатом реакторе с ламинарным пото­ком вязкой жидкости происходит параболическое распределение линейных скоростей потока по радиусу, если пренебречь продоль­ной и поперечной диффузией. Поток через такую систему пред­ставляется движением бесконечного числа концентрических колец жидкости с радиусами R и R + JR (где R — переменная величина).Для нахождения функции распределения при ламинарном пото­ке C(τ) рассматривается связь между переменными R и τ. Согласно закону Стокса, u = u0[(R*2-R2)∕R*2], (2.108)где и — линейная скорость потока в кольцевом зазоре с радиусами RhR + dR; U0 - линейная скорость потока по оси трубки; R — ра­диус трубки.C учетом того, что и = L∕τ и u0 = L∕τ0, имеемτ0 / τ = (R*2 - R2) / R*2; R*2τ0 / τ = R*2 - R2После дифференцирования получим выражениеR*2τ0 ∕τ2 =2RdR. (2.109)Объемная скорость потока dlV в кольцевом сечении модели рав­на произведению его площади dS на линейную скорость потока 
и. Площадь сечения рассчитываем по формулеdS = π[(R + dR)2-R2]Пренебрегая вторым порядком малости переменного радиуса, получим dS = 2πRdR. Тогда объемная скорость потока

dW = ZitRdRu = ZitRdRL ∕τ = πLR*2τ0 ∕τ3. (2.110)После интегрирования получим
W= ∫ πLR*2τ0dτ∕τ3 =πR*2L∕2τ0. (2.111)τoДолю жидкости, имеющей время пребывания от τ до τ + dτ, на­ходим делением dW на W:

dW∕W = 2τ%dτ∕τ3. (2.112)Очевидно, что 2τ0 / T3 — дифференциальная функция времени пребывания, т. е. С(т)-кривая, не зависящая ни от радиуса трубки, 
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ни от ее длины. Это значит, что при переходе от лабораторного ре­актора с ламинарным режимом движения жидкости к полупромыш­ленному или промышленному аппаратам распределение времени пребывания не изменяется (при принятых допущениях), если реак­торы обеспечивают одинаковые значения τ0 или τ.Часто для учета причин отклонения от идеальных моделей ис­пользуют комбинированные модели.Например, модель смешения при наличии застойной зоны (рис. 2.8, а) имеет интегральную функцию времени пребывания
F(θ) = l-exp —55-θI Vcm } (2.113)и дифференциальную функцию распределения

(2.114)где Van — общий объем аппарата; Vcm — объем зоны идеального смешения.

Застойная 
зона

Puc 2S. Комбинированные модели структуры потока:
а — модель смешения с застойной зоной; б — модель смешения при наличии 

байпасного потока; в — ячеечная модель с обратными потокамиМодель смешения при наличии байпасного потока (рис. 2.8, б) характеризуется интегральной функцией распределения времени пребывания
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W ( W У F(θ) = l-^≡-exp --^θ , 
W W"о \ ”о √ (2.115)где Wan — объемная скорость потока, проходящего через аппарат; Wo — общая объемная скорость потока.Наличие продольного перемешивания в реакторах колонного и трубчатого типов учитывается ячеечной моделью с обратными потоками и диффузионной моделью.

Ячеечная модель с обратными потоками. Такая модель имеет 
N ячеек, каждая из них описывается моделью идеального смеше­ния. В 1-ю ячейку входят прямой поток (концентрация i-го ком­понента cf, объемный расход W) и обратный поток из 2-й ячейки (концентрация i-го компонента cf). Объем ячейки постоянный, по­этому расход потока, выходящего из 1-й ячейки (концентрация с}), равен W + W1, что сохраняется для всех ячеек модели, кроме по­следней, N-й ячейки, из которой поток концентрацией с?4 выходит с расходом W Подробно структура ячеечной модели с обратными потоками и распределение концентраций i-го компонента приведе­ны на рис. 2.8, в.Рассмотрим уравнения, описывающие ячеечную модель с обрат­ными потоками. Для ячейки идеального смешения, имеющей один входной поток и один выходной, справедливо уравнение (2.66). По­делив его на τ, получим dQ_CP C1- j - aτ τ τ

(2.116)где первое слагаемое в правой части уравнения описывает вход в ячейку (имеет знак «+»), а второе слагаемое — выход из ячейки (знак «-»). В соответствии с этим, а также с организацией потоков и распределением концентрации i-го компонента в потоках уравне­ния для 1-й, любой промежуточной k-й и N-й ячейки рассматривае­мой модели запишутся следующим образом:dCl _ CfW CfW C1I (W + W1) 1.^dΓ^^iΓ+~iξ vk n',dCf _ Cf-1(W + W1) Cf+1W1 Cf(W+2W1)
-- I ∙4 ч J-Xz Jdτ Vk Vk VkdC∙v Cff~1(W + W1) C1n(W + W1) ndτ ^ Vk Vk П ,Ячеечная модель с обратными потоками имеет два параметра: 

N — число ячеек и/—доля обратного потока (f = W1∕W). От них зависят передаточная функция и функция распределения времени пребывания. Последняя имеет очень сложный вид, что затрудняет 
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анализ модели. Поэтому для анализа структуры потока применяют диффузионную модель.
Диффузионная модель. Под диффузией понимают перенос ча­стиц вещества, части жидкости или газа под влиянием градиента концентраций, независимо от механизма переноса. В общем случае возможны: молекулярная и турбулентная диффузия; перемешива­ние, вызванное пульсациями потока или наличием насадки в реак­торе; конвективный перенос, вызванный градиентом температур.Рассмотрим модель, в которой учитывается влияние обратно­го перемешивания (продольной диффузии) на режим идеального вытеснения. Как и процесс молекулярной диффузии, это явление описывается уравнением, аналогичным по виду уравнению, соот­ветствующему закону Фика. Но в первом уравнении вместо коэффи­циента молекулярной диффузии используют эффективный коэффи­циент продольного переноса Dl, характеризующий степень осевого смешения в потоке. Этот коэффициент в общем случае изменяется по длине реактора, и при расчете используют его среднее значе­ние Dl.Пусть в трубчатом реакторе длиной L движется поток с осевым перемешиванием вещества. Для элементарного объема dV = Sdl запишем уравнение материального баланса за промежуток време­ни dτ. К прямому потоку, описываемому уравнением идеального вытеснения, добавим осевой диффузионный поток (в уравнение вводится слагаемое, отвечающее за обратное перемешивание): 

Db(∂2Ci /∂l2~).В итоге получим уравнение диффузионной модели для неустано- вившегося режима в «размерных» координатах I, τ:
∂Ci _ ∂Ci ~ ∂2Ci (2.118)Для случая, когда i-й компонент — индикатор, имеем
∂Ci Эт 9Ci п 

iγu~dl
∂2Ci 
∂l2 ■

(2.119)Для определения параметра диффузионной модели, от которого зависят передаточная функция и дифференциальная функция рас­пределения времени пребывания, осуществляется переход к безраз­мерным координатам х и θ: х = l∕L, θ-τ∕τ. Следовательно:
∂l = L∂x; ∂l2=L2∂x2; ∂τ = τ∂θ = L∂θ∕u.После подстановки в исходное уравнение получим

u∂Ci u∂Ci Db∂2Ci ∂Ci ∂Ci Dl ∂2CiL __ L Ij 1.1 __ L Ij I

L ∂θ L Эх L2 Эх2 ’ ЭО Эх uL Эх2 (2.120)
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Выражение uL∕Dl- Pe — безразмерный критерий Пекле (харак­теризующий соотношение прямого потока и обратного перемеши­вания) — является параметром диффузионной модели.Решение уравнения диффузионной модели возможно, если из­вестны граничные условия. Учитывая непрерывность переноса ве­щества, получим
l = 0, uCi0=uCi-Dl dCi∕dl; (2.121)

l = L, dCi∕dl = O. (2.122)Аналитическое решение уравнения диффузионной модели даже для установившегося режима с учетом граничных условий возмож­но только в отдельных случаях. Например, для реакции первого по­рядка решение будет иметь следующий вид:
Ck—y = 4q∕(l + q)2exp[-(Pe∕2)(l-q)]×
Сд . <Z.1ZJJ×(1 + q)2 exp [-(Pe / 2) (1 + q) ]Аналитическое выражение дифференциальной функции распре­деления времени пребывания [C(θ)-кривой] имеет вид1 /Ре ( Pe Peθ Pe^C(θ) = -J—ехр----- +------------ L (2.124)2Vπθ Ч 2 4 40/что позволяет анализировать модель в зависимости от значений Ре.Экспериментально установлена связь между параметрами яче­ечной модели с обратными потоками и параметром диффузионной модели при N ≥ 5: Pe = 2N(l + 2∕). (2.125)

2.6. Составление математической модели структуры потока 
по экспериментальным данным

Моменты распределения времени пребывания. Из изложен­ного следует, что кривые отклика реакторов на импульсное возму­щение являются дифференциальными функциями распределения времени пребывания и функциями параметров модели.Дальнейшая задача состоит в определении типа и параметров модели по кривым отклика на индикаторное возмущение. Для этой цели используют числовые характеристики случайной величины (моменты распределения), которые рассчитывают, если известны дифференциальные функции распределения случайной величины.
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Различают начальные и центральные моменты распределения.Если непрерывная случайная величина х задана в интервале 
AB и известна ее дифференциальная функция распределения Е(х), то начальным моментом распределения s-ro порядка этой случай­ной величины называют число, авное

в
Vs (х) = ∫ xsE(x) dx, s = l, 2,3... (2.126)АНачальный момент первого порядка называют математическим ожиданием случайной величины М(х) или ее средним значением х.При известном математическом ожидании М(х) рассчитывают центральные моменты распределения μs(χ):

вμs(x)=∫[x-Λf(x)]sE(x)dx. (2.127)
АЦентральные моменты распределения имеют смысл, когда s > 2. При этом чем больше порядок момента, тем меньшую информацию об особенностях распределения дает этот момент.При наличии функций C(τ) и C(O) могут быть рассчитаны момен­ты распределения случайных величин τ и 0:

vs(τ) = ∫τsC(τ)dτ; Vs(0) =∫θsC(θ)dθ; (2.128)о оμs (τ) = ∫ (τ - v1 )s C(τ) d τ = ∫ (τ - τ)s C(τ) d τ; о оμs (0) = J (0 - v1 )s C(O) d 0 = J (0 - l)s C(O) d 0. (2.129)о оПо приведенным выше формулам рассчитывают моменты рас­пределения времени пребывания, если имеется аналитическое вы­ражение С-функций. Решая задачу определения типа и параметров модели структуры потока, на практике получают не аналитическую непрерывную функцию распределения, а численную дискретную функцию. Чтобы осуществить переход от экспериментальной функ­ции распределения к теоретической, вводят масштабный коэффи­циент М. Тогда справедливо равенствоC(τ)≡∕M = C(τ). (2.130)Используя свойство С(т)-функции, определим масштабный коэф­фициент: ∫Mτ)dτ = ∫-^-dτ = l; M=∫C(τ)≡dτ. (2.131)о о M 0
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Начальные моменты распределения времени пребывания рас­считывают по формулеvs (τ) = ∫ τsC(τ)≡ d τ / ∫ C(τ)≡ d τ. (2.132)о оЗатем интегрирование заменяют суммированием, что позволя­ет использовать дискретные значения C(τ)≡, и при ступенчатой ап­проксимации определяют
∑τ*∙C∕τ)3Δτ7∙ ∑τ*∙Cj(τ)≡V5 W = ⅛--------------- = ⅜----------- , (2.133)
∑Cj(τ)3Δτj ∑Cj(τ)≡1 1где т — число участков, на которые разделена шкала τ.

Анализ ячеечной модели по моментам распределения време­
ни пребывания. Для ячеечной модели дифференциальная функция распределения времени пребывания зависит от параметра модели, числа ячеек N. Анализ этой модели может быть проведен с помо­щью моментов распределения. В формулу для расчета начальных моментов распределения времени пребывания подставляют анали­тическое выражение для дифференциальной функции распределе­ния ячеечной модели:C(O) = NjvOjv-1 e-θjv∕ (N-I)!; (2.134)

vs (θ) = ∫ θsC(θ) d θ = ∫ θs+jv^1 e~θiv d 0. (2.135)Общая формула (2.135) для расчета vs(θ) включает интеграл типа ∫θαebθdθ, который преобразуется методом интегрирования по частям:7 θa ebθdθ=-7 θa ebθ dbθ = -7 θa debθ =-θa debθ J--7 θa-1 ebθdθ.о о &о Ъ о Ь QТаким образом, происходит понижение показателя степени у функции Oa при каждом последующем интегрировании по частям. В итоге получают знакочередующийся сходящийся ряд. После ма­тематической обработки получают общее выражение для расчета начальных моментов распределения времени пребывания для яче­ечной модели: vs(θ) = (s+N-l)!∕(N!Ns-1).Отсюда s = l: N и o (N+l) N+1V1= — = 1; s = 2iv2=------ - =------- ;N! NlN N

(2.136)
(2.137)
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s = 3: v3 = (N+ 2) 
NlN2

QV+l)(N + 2)
N2

, И т. д. (2.138)Следовательно, начальные моменты vs(θ) при s > 2 для ячеечной модели однозначно связаны с числом ячеек.Центральные моменты рассчитывают, если определены началь­ные моменты распределения. Например,
μ2(θ) = ∫ (θ-l)2C(θ)dθ = ∫ (θ2 -2θ-l)C(θ)dθ = о о= ∫θ2C(θ)dθ-2∫ΘC(θ)dθ + ∫C(θ)dθ = . (2.139)

О 0 0= v2(θ)-2v1(θ)+l = (N+l)∕N-l = l∕NВторой центральный момент распределения случайной величины называют дисперсией распределения. Он характеризует среднеква­дратичное отклонение случайной величины от центра распределения (математического ожидания). Дисперсию обозначают σ2(θ) или Dθ; корень квадратный из нее называют стандартом распределения. Для ячеечной модели дисперсия обратно пропорциональна числу ячеек. Например, для идеального вытеснения, когда N → ∞, дисперсия рас­пределения равна 0, и все частицы имеют одинаковое время пре­бывания в системе τ. Максимальный разброс времени пребывания частиц характерен для идеального смешения (см. рис. 2.7):
μ3(θ) = ∫ (θ-D3C(θ)dθ = ∫ (θ3 -3θ2 + 3θ-l)dθ = о о= V3(θ) - 3v2(θ) + 3v1 (θ) -1 = QV +1) (N + 2) / N2 -. (2.140)- 3(N+1)∕N + 2 = 2∕N2Отношение третьего центрального момента распределения к кубу стандарта распределения называют коэффициентом асимме­трии распределения: A = μ3(θ)∕σ3(θ). (2.141)При нормальном симметричном распределении случайной ве­личины μ3(θ) = 0иА = 0. Для моделей структуры потока (кроме идеального вытеснения) правый склон кривой дифференциальной функции распределения времени пребывания более пологий, чем левый, и коэффициент асимметрии больше 0. В случае ячеечной мо- 3/ 1/дели А - 2N 2 /N2 - 2N 2j отсюда идеальное смешение имеет самое несимметричное распределение времени пребывания; симметрич­ность кривой распределения увеличивается с ростом числа ячеек, и при идеальном вытеснении А = 0.
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Таким образом, для ячеечной модели второй, третий и последу­ющие центральные моменты распределения времени пребывания характеризуют C(Q)-кривую и связаны с параметром модели N. Для диффузионной модели моменты распределения имеют однознач­ную связь с критерием Пекле.
Последовательность определения математической модели 

структуры потока. Модель реактора непрерывного действия опре­деляют экспериментально в приведенной ниже последовательно­сти.1. На вход реактора подают импульсное возмущение индикато­ра и получают на выходе дискретные значения экспериментальной C(τ)-кривой отклика.2. Рассчитывают первый начальный момент распределения — среднее время пребывания — и пересчитывают данные C3(τ) в C3(Q).3. По экспериментальным данным C3(Q) определяют моменты распределения времени пребывания при s = 2, 3 и 4.4. Предполагают, что структура потока реактора описывается ячеечной моделью, и определяют число ячеек, используя их связь с моментами распределения. Модель считается адекватной, если по большинству моментов распределения получают примерно оди­наковое число ячеек.5. Если ячеечная модель неадекватна, то предполагают, что структура потока соответствует диффузионной модели, и рассчиты­вают критерий Pe по моментам распределения.6. Если адекватна диффузионная модель, то для дальнейших рас­четов осуществляют переход к ячеечной модели с обратными по­токами, применяя уравнение (2.125). При этом используют число ячеек N, определенное из μ2(θ) для ячеечной модели.7. Проводят решение модели с учетом кинетических закономер­ностей, особенностей тепло- и массообмена.
Рассмотрим определение типа модели структуры потока и ее параме­

тров на конкретном примере. После подачи импульсного возмущения 
индикатора на вход в реактор непрерывного действия получены значения 
концентрации индикатора на выходе (см. табл. 2.1). Необходимо опреде­
лить тип математической модели структуры потока и ее параметры. Про­
межуточные результаты расчетов приведены в табл. 2.1.

Экспериментальные данные для определения типа модели структуры потока

Таблица 2.1

Эксперимен- 
тальные данные

τj∙, мин. Сумма

0 5 10 15 20 25 30 35

c≡(τ), г/л 0 3 5 5 4 2 1 0 20

cj(θ) 0 45 75 75 60 30 15 0 300
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Окончание табл. 2.1
Эксперимен- 

тальные данные
τj∙, мин. Сумма

0 5 10 15 20 25 30 35

θ, 0 1/3 2/3 1 4/3 5/3 2 7/3 —

ΘJcj(θ) 0 5 33 75 107 83 60 0 363

⅛Cj(θ) 0 1,7 22 75 142 138 120 0 500,7

Из сравнения полученных данных cjκαι(τ) с С(т)-кривыми отклика иде­
ального смешения и вытеснения следует, что эти модели не описывают 
структуру потока данного реактора.

Определим среднее время пребывания в реакторе:

_ ∑τc3(τ) 5∙3+10∙5+15∙5+20∙4+25∙2+30∙l lr.v1 (τ) = τ = 4=------- =------------------------------------------------- = 15мин.
∑c3(τ) 20

Рассчитаем cj(θ) = τcj(τ) и θj = τj∙∕τ (см. табл. 2.1).
По формуле (2.133) vs(θ) = ∑θjcj(θ)3∕∑cj(θ)3 рассчитаем второй 

и третий начальные моменты распределения времени 0. Необходимые 
для этого слагаемые θ2cj∙(θ)3 и θ2cj(θ)3 приведены в табл. 2.1: V2(O) = 
= 363 / 300 = 1,21; V3(O) = 500,7 / 300 = 1,67.

В предположении, что гидродинамика может быть представлена яче­
ечной моделью, определим число ячеек N, используя их связь с момен­
тами распределения времени пребывания:

1,21 = N∕(N+1)→N≈5; 1,67 = (N+1)(N + 2)∕N2.

Отсюда следует уравнение

0,67N2-3N-2 = 0

при решении которого определены корни: N = 3 ± λ∕14,4 / (2 • 0,67) —> N = 5; 
второй корень уравнения отрицательный и смысла не имеет.
При обработке экспериментальных данных было установлено, что 

структура потока реактора описывается ячеечной моделью с N = 5.

При решении конкретной задачи необходимо знать уравнение ки­нетики, тип реактора (колонный, трубчатый или каскад емкостных ап­паратов) и данные для теплового расчета. В общем случае для N ячеек составляют материальный баланс по каждому i-му компоненту для каждой k-й ячейки идеального смешения, имеющей объем Vfc:Vfc∕W = (CP-C∕)∕ril;
Vfc∕W = (φ1-φ∕rifc;Vfc∕W = (Cff-1-C∕v)∕rav. (2.149)

В этой системе уравнений в зависимости от начальных условий неизвестными могут быть объем одной ячейки Vfc и N - 1 концен­
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траций i-ro компонента, а если Vk задан (Vk = V / N), то неизвестны­ми являются N концентрации i-ro компонента.Для составления теплового баланса необходимо знать поверх­ность теплопередачи, соответствующую одной ячейке идеального смешения. При использовании колонных или трубчатых аппаратов она равна Sτ = Sτ(o6πj.) / N, где Sτ(o6πj.) — общая поверхность те­плопередачи реактора. При использовании каскада емкостных ап­паратов, каждый из которых считается реактором идеального сме­шения, St является поверхностью теплопередачи одного аппарата каскада.Например, для цилиндрической трубки V = πd2L и Sτ(o6πj.) = πdL, откуда Sτ(o6∏j.) = 4V∕d или Sτ = 4Vk∕d.Рассмотрим тепловой баланс для каскада из N ячеек идеального смешения:
∑±(ΔHrj∙)τo Vfcr*1 ±KτSτ(T1 -Tr) =
>1

r т λ
= ∑WC}Cpi+ WChhCphh (T1-T0);M=I JΣ ±(ΔHr j)τo Vkr*2 ±KτSτ(T2 - Tt) =J=I= I Σ WC2Cp i + WC2ilCp ин ∣(T2 -T1);∖i=l )
Σ ±(ΔHrj.)τθ Vkr*k ±KτSτ(Tfc -Тт) =
J=I
(т λ

: ∑WCfCp i +WCZhCp hh (Tk -Tk-1y,Vi=I У

(2.150)

∑ ±(DHr7∙)lb Vkr*N ±KτSτ(Tjv - Tt) =J=I
' т \: ∑ WC1wCp 1 + WCh¾hh (Tn-Tjv.1),Vi=I Jгде r*k и Tk— соответственно скорость реакции j-ro ключевого ве­щества и температура реакционной смеси в k-й ячейке идеального смешения.Для определения геометрических размеров аппарата при задан­ной производительности по конечному продукту сначала рассчи­тывают усредненный объемный расход W Далее, решая совместно уравнения материального и теплового баланса, определяют все 
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концентрации Cf (кроме Cf, которую рассчитывают предваритель­но при решении материального баланса для всей системы в целом) и объем одной ячейки Vk. Рабочий объем проектируемого реактора V= VfcW

http://chemistry-chemists.com



Глава 3
ОСНОВЫ ПРОЕКТИРОВАНИЯ

3.1. Организация проектированияРациональное и экономное использование капитальных вложе­ний в строительство в значительной степени зависит от качества проектирования и уровня разработки проектно-сметной докумен­тации для строительства. В ходе проектирования закладываются ос­новы экономической эффективности будущего производства. Про­ектные и изыскательские организации специализированы.Проектирование промышленного объекта (предприятия, цеха, установки, отделения) — это процесс переработки исходной ин­формации, полученной в результате экспериментов, в конечную информацию, необходимую для создания (строительства и монта­жа) промышленного объекта. В итоге получают проектно-сметную документацию, представляющую собой сумму текстовых и графиче­ских материалов, которые описывают и изображают с минимально необходимой степенью детализации будущий объект в целом и его составные части.Проектирование предприятий химической промышленности осу­ществляется проектными организациями по заданиям заказчиков. Заказчиком является организация, которой предоставлено право капитальных вложений в создание новых предприятий, зданий и со­оружений на земельном участке, отведенном ей по государствен­ному акту, а также право капитальных вложений в реконструкцию и техническое перевооружение действующих предприятий.Заказчик готовит, согласует и выдает проектировщику утверж­денное задание на проектирование. Проектировщик заключает договоры на выполнение проектно-изыскательских работ с заказ­чиком и, если необходимо, — с субподрядными проектными орга­низациями.На основе проектно-сметной документации строительно-мон­тажные организации осуществляют строительство промышленных объектов.Промышленное капитальное строительство подразделяется на строительство нового предприятия, расширение действующего, реконструкцию и техническое перевооружение производства.
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Новым строительством называют сооружение нового завода или последующих его очередей. К новому строительству прибега­ют только в тех случаях, если необходимая продукция (по ассорти­менту, количеству и качеству) не может быть получена в результате реконструкции или технического перевооружения действующих предприятий.Расширение также является новым строительством. Его осущест­вляют для увеличения мощности действующего предприятия с од­новременным улучшением технико-экономических показателей, которые не могут быть достигнуты путем реконструкции или тех­нического перевооружения. При расширении действующего пред­приятия осуществляется строительство второй и последующих его очередей; дополнительных производств; новых цехов (или расшире­ние действующих цехов) основного производственного назначения; новых объектов вспомогательного и обслуживающего назначения, необходимых для дополнительных производств, новых или расши­ряющихся действующих цехов основного производства.Реконструкция состоит в полном или частичном переоборудова­нии производств на базе новой техники и технологии, но без стро­ительства новых или расширения действующих цехов основного производственного назначения. При реконструкции заменяют из­ношенное и , морально устаревшее оборудование, средства автома­тизации, механизации и т. п.Кроме того, к реконструкции относятся работы по изменению профиля предприятия и организации производства новой продук­ции на существующих производственных площадях; строительство новых объектов той же мощности и того же назначения взамен лик­видируемых объектов, дальнейшая эксплуатация которых признана нецелесообразной.
Реконструкция предприятий имеет следующие преимущества по сравнению со строительством новых аналогичных предприятий или расширением действующих: 1) отсутствие необходимости осво­ения нового района или площадки строительства; 2) возможность использования существующих зданий, инженерных сооружений и коммуникаций; 3) сокращение продолжительности и сметной стоимости строительства за счет меньшего объема работ; 4) нали­чие коллектива квалифицированных работников; 5) сокращение сроков ввода в действие и освоения производственных мощностей.
Техническое перевооружение действующих предприятий осущест­вляется без увеличения производственных площадей и без модер­низации объектов основного производственного назначения, если в результате последней возникает необходимость изменения профи­ля предприятия и строительства новых объектов той же мощности и того же назначения взамен ликвидируемых.
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3.2. Предпроектная разработкаВ проектировании химических производств ведущая роль принад­лежит инженеру-технологу. Он разрабатывает технологическую схему производства, выбирает оборудование, рассчитывает материальные потоки, их соотношения и т. п., выдает задание специалистам на раз­работку общеинженерных разделов проекта (строительная, электро­техническая, сантехническая части и т. д.), согласовывает результаты выполнения этих заданий с проектными решениями по технологи­ческой части, принимает участие в обсуждении и оценке специали­зированных и общеинженерных разделов проекта. Для координации и увязки всех разделов проекта назначается главный инженер про­екта. Он является техническим руководителем проекта в период его разработки и реализации и несет ответственность за правильность решений, сроки выполнения и технико-экономические показатели. Эти функции обычно возлагают на инженера-технолога.Первая стадия проектных работ может быть названа предпроект- ной разработкой. Она включает технико-экономическое обоснова­ние (ТЭО), выбор площадки (если это необходимо), подготовку за­дания на проектирование.
Технико-экономическое обоснование. Главной задачей при со­ставлении ТЭО является определение экономической целесообраз­ности и технической необходимости создания данного объекта. К основным вопросам, разрабатываемым в ТЭО, в первую очередь относятся: определение и обоснование мощности производства, но­менклатуры и качества продукции; выбор метода производства, вы­явление потребности в сырье, уточнение технических требований к нему и источников его поступления, проблемы кооперирования с другими предприятиями, обеспечение чистоты водного и воздуш­ного бассейнов и др. ТЭО является также исходным документом для выдачи заданий на разработку новых видов оборудования и состав­ления программ научно-исследовательских работ.При выполнении ТЭО уточняют выбор площадки для строитель­ства и определяют расчетную стоимость строительства и основные технико-экономические показатели предприятия (производства).В ТЭО дается краткое описание технологического процесса, ос­новные данные по генеральному плану, сведения о строительных, архитектурно-планировочных и конструктивных решениях зданий и сооружений, о складском хозяйстве, ремонтной службе, о ме­роприятиях по охране окружающей среды. Приводятся основные решения по организации строительства и выполняется расчет его стоимости. Определенные в ТЭО затраты не могут быть превышены при последующем проектировании.В ТЭО рассчитывают следующие показатели: себестоимость про­дукции; годовой выпуск товарной продукции (в действующих оп­
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товых ценах и по полной себестоимости); прибыль; численность персонала (в том числе рабочего); годовой фонд заработной платы; производительность труда одного работающего (в том числе рабо­чего); общую сметную стоимость строительства, в том числе на про­мышленное строительство, оборудование и жилищное строитель­ство; удельные капитальные вложения; производственные фонды (в том числе основные и оборотные); рентабельность фондов (%); срок окупаемости капитальных вложений (число лет); фондоотда­чу; годовую потребность в основных видах сырья (тыс. т); потреб­ность в энергоресурсах — электроэнергии (тыс. кВт • ч в год), паре (тыс. т в год), оборотной воде (м3/ч), речной воде (м3/ч); грузоо­борот по прибытию и по отправлению (тыс. т в год); потребность в территории (га).
Выбор площадки строительства объекта. Проектированию нового предприятия предшествует выбор площадки строительства. При расширении действующего предприятия выбор площадки про­водится, если расширяемая часть не вписывается в ранее отведен­ный предприятию земельный участок.Ответственным за организацию выбора площадки строительства является заказчик проекта. Проектировщик по поручению заказчи­ка осуществляет предварительный выбор нескольких вариантов размещения предприятия. В комплекс работ по выбору вариантов входят:1) инженерные обследования и в необходимых случаях — изы­скания в объеме, требуемом для выбора площадки;2) получение у заинтересованных организаций предваритель­ных условий на подключение объекта к инженерным и транспорт­ным коммуникациям;3) разработка проектных предложений по технологической схе­ме и составу завода, схеме генерального плана, энерго- и водоснаб­жению, транспорту сырья и готовой продукции, защите окружаю­щей среды, жилищно-гражданскому строительству;4) технико-экономическое сравнение выбранных вариантов с предложением оптимального варианта.После выбора площадки строительства на основании ТЭО раз­рабатывается задание на проектирование (ПЗ).
Задание на проектирование. Ответственным за разработку проектного задания является заказчик проекта. Непосредственная разработка задания на проектирование проводится генеральным проектировщиком по поручению заказчика.Задание на проектирование должно содержать следующие све­дения:— наименование производства и предприятия;— наименование организации, являющейся генеральным про­ектировщиком;
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— основание для разработки проекта (постановление директив­ных органов, приказ министерства);— ссылку на утвержденное ТЭО (ТЭР);— число очередей строительства объекта (одна или несколько); наименования объектов-аналогов, с показателями которых сравни­ваются принимаемые технико-экономические показатели;— пункт строительства, данные о проектной мощности, методе производства, технологической схеме производства; требования по внедрению нового прогрессивного оборудования, по размеще­нию технологического оборудования вне зданий и в неотапливае­мых зданиях;— режим работы производства (непрерывный, периодический); необходимость разработки АСУП и АСУ ТП;— основные технико-экономические показатели, которые долж­ны быть достигнуты в соответствии с проектом;— основные источники снабжения производства сырьем, водой, топливом, газом, электроэнергией;— кооперирование и производственные связи с другими пред­приятиями;— требования по снижению материалоемкости строительства и проектируемого производства, по экономии тепло- и электро­энергии (в процентах по сравнению с объектом-аналогом);— требования по разработке вариантов проекта;— необходимость разработки проекта с применением макетно­модельного метода проектирования;— намечаемый размер капитальных вложений на промышлен­ное и жилищно-гражданское строительство;— генеральный подрядчик по строительству (наименование ор­ганизации);— намеченные сроки строительства;— стадийность проектирования.
Исходные данные для проектирования. Вся информация, полу­ченная на стадии предпроектной проработки (включая данные тех­нико-экономического расчета), составляет необходимые исходные данные для проектирования. Объем их зависит от характера наме­чаемого строительства (новостройка, расширение, реконструкция) и состава проектируемого объекта.При строительстве нового объекта к основным исходным дан­ным относятся:— утвержденная схема развития отрасли и схема развития и раз­мещения производительных сил района предполагаемого строи­тельства объекта;— утвержденное задание на проектирование;— технологический регламент научно-исследовательского ин­ститута, связанного с разработкой новых процессов на проектируе­мом предприятии;
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— утвержденный акт выбора площадки строительства;— акт об отводе земельного участка;— данные органов Госнадзора о состоянии атмосферы, водо­емов, почв в районе площади строительства;— технические условия на присоединение проектируемого пред­приятия к источникам энерго- и водоснабжения, транспортным и инженерным коммуникациям;— отчет об инженерных изысканиях, проведенных на площадках строительства;— каталоги на оборудование, изделия, конструкции, приборы; сведения о генеральной подрядной организации.При реконструкции и техническом перевооружении действую­щего предприятия дополнительно необходимо иметь:— описание действующих производств или проектную докумен­тацию, на основании которой эти производства были построены, с указанием изменений, внесенных в процессе строительства и экс­плуатации;— обмерные чертежи (в необходимых случаях) зданий и соору­жений; заключение о техническом состоянии оборудования, зда­ний, сооружений и коммуникаций.
3.3. Выполнение рабочего проектаВ зависимости от технической сложности промышленных объ­ектов проектирование может быть одно- или двухстадийным. Про­ектирование технически несложных объектов, а также тех объек­тов, строительство которых будет вестись по типовым и повторно применяемым проектам, осуществляется в одну стадию: «Рабочий проект со сводным сметным расчетом стоимости». Проектирование крупных и сложных объектов проводится в две стадии: первая — «Проект со сводным сметным расчетом стоимости», вторая — «Ра­бочая документация со сметами».Рабочий проект на строительство технически несложных объек­тов более трудоемок, чем такие же проекты на строительство по ти­повым и повторно применяемым проектам или на техническое пе­ревооружение объекта без расширения территории предприятия, и состоит из шести разделов.Раздел I — «Общая пояснительная записка» — содержит краткое изложение основных решений по всем частям проекта, исходные данные на проектирование, характеристику объекта, сведения о со­блюдении норм, правил, инструкций и государственных стандар­тов. В технико-экономической части записки проводится анализ эффективности капитальных вложений, эксплуатационных затрат, сопоставление технико-экономических показателей проекта с соот­ветствующими показателями, утвержденными в генеральной схе-
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ме развития отрасли. Далее дается краткая характеристика района и площадки строительства, оценка оптимальности варианта ее раз­мещения, данные по транспорту с определением грузооборота и вы­бором транспортных средств, решения о защите почв от загрязне­ний. В этот раздел включаются основные решения по технологии производства.К пояснительной записке прилагаются следующие чертежи: си­туационный план размещения объекта на генплане предприятия с указанием инженерных и транспортных коммуникаций; принци­пиальная схема технологического процесса; компоновка объекта с указанием размещения оборудования, зданий и сооружений; схе­ма контроля и автоматизации производственного процесса (может выполняться совместно с технологической схемой); схемы электро­снабжения и паротеплоснабжения; чертежи тепловой изоляции.Раздел II — «Основные строительные решения с чертежами» (планы, разрезы и фасады индивидуальных зданий и сооруже­ний) — содержит краткое описание и обоснование основных ар­хитектурно- строительных решений; обоснование принципиальных решений по освещенности рабочих мест, снижению производствен­ных шумов и вибраций, санитарному и бытовому обслуживанию персонала; мероприятия по взрыво- и пожаробезопасности; реше­ния по защите строительных конструкций от коррозии. Приводятся сведения о потребностях в воде и возможностях их удовлетворения, о количестве и составе производственных, ливневых и бытовых сто­ков; решения по водоснабжению, канализации, очистке, утилиза­ций и сбросу сточных вод. Включаются сведения о потребном ко­личестве теплоты и электроэнергии для отопления и вентиляции; основные решения по отоплению, вентиляции и кондиционирова­нию.В разработке раздела участвуют архитекторы и инженеры-стро­ители, инженеры по водоснабжению и канализации, инженеры по отоплению, вентиляции и кондиционированию воздуха.Раздел III — «Проект организации строительства» — содер­жит сведения о генеральном подрядчике; категорию строительной сложности объекта; сведения о потребностях в строительных кон­струкциях, изделиях, деталях, материалах и оборудовании для стро­ительства; сведения об объемах строительно-монтажных работ; календарный план производства работ; сведения о потребностях в рабочей силе, в строительных машинах и механизмах.Раздел IV — «Сметная документация» — включает сводный сметный расчет, объектные и локальные сметные расчеты, сметы на проектные и изыскательские работы, ведомость сметной стои­мости строительства объектов.Раздел V — «Паспорт проекта» — составляется по утвержден­ной форме и комплексно характеризует технико-экономические 
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параметры будущего объекта. В нем отражаются производственные мощности, потребности в сырье, топливе и энергоресурсах; ассор­тимент и качество продукции; сметная стоимость строительства. Паспорт разрабатывается после утверждения проекта.Раздел VI — «Рабочая документация со сметами» — включает рабочие чертежи; ведомости объемов строительных и монтажных работ; ведомости и сводные ведомости потребности в материалах поставки подрядчика; заказные спецификации на оборудование, изделия и материалы поставки заказчика; опросные листы и габа­ритные чертежи на отдельные виды оборудования, чертежи этого оборудования; паспорта строительных рабочих чертежей зданий и сооружений; сметы; ведомость сметной стоимости строительства объектов; ведомость сметной стоимости товарной строительной продукции; расчеты показателей изменения сметной стоимости строительно-монтажных работ, затрат труда и расхода основных строительных материалов при применении достижений науки, тех­ники и передового опыта.Рабочая документация разрабатывается в соответствии с госу­дарственными стандартами «Системы проектной документации для строительства».Заказные спецификации на оборудование, изделия и материа­лы поставки заказчика разрабатываются по утвержденной форме. К поставке заказчика относится практически все оборудование, приборы, кабели, большая часть трубопроводной арматуры, леги­рованные трубы и металлы.Составляются сметы трех видов: 1) локальная — на строитель­ные работы; 2) локальная — на приобретение и монтаж оборудова­ния; 3) объектная — суммирующая две предыдущие сметы.Проектировщики должны стремиться к сокращению длительно­сти проектирования и по возможности — к одностадийному про­ектированию, широко используя типовые и повторно применяемые проекты вместо индивидуальных разработок, а также унифицируя проектные решения. Ответственным за правильное определение продолжительности проектирования является главный инженер проекта.
3.4. Разработка технологической схемы производстваНаиболее важный этап проектирования — разработка рацио­нальной технологической схемы (с подбором технологического оборудования) на основании технологического регламента произ­водства. Последний является основным документом для разработ­ки проекта нового технологического процесса, его состав и объем определены эталоном. Отвечает за составление и выдачу техноло­
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гического регламента отраслевой научно-исследовательский инсти­тут, который при необходимости привлекает к составлению регла­мента другие организации.
Регламент для проектирования химико-технологических процес­

сов содержит следующие сведения:— литературные данные о процессе и сведения об аналогичных производствах за рубежом; обзор научно-исследовательских работ по отдельным стадиям процесса; описание технологических схем опытных и полузаводских установок, на которых отрабатывался процесс, и изложение полученных при этом результатов;— техническую характеристику исходного сырья, основных про­дуктов и вспомогательных материалов (включая воду, сжатый воз­дух и азот для технологических целей, теплоносители и хладаген­ты); области применения основных продуктов;— физико-химические константы и свойства исходных, проме­жуточных и конечных продуктов;— химизм процесса по стадиям; физико-химические основы про­цесса; принципиальную технологическую схему производства;— рабочие технологические параметры (нормы технологическо­го режима);— материальный баланс производства по стадиям процесса (в виде таблиц);— характеристику побочных продуктов и отходов; направление на утилизацию;— математическое описание технологических стадий;— рекомендации для проектирования системы автоматизации процесса;— рекомендации по проведению аналитического контроля;— методы и технологические параметры очистки сточных вод, обезвреживания газовых выбросов, ликвидации вредных отходов;— мероприятия по технике безопасности, промышленной сани­тарии и противопожарной профилактике;— патентный формуляр, определяющий патентную чистоту про­цесса в России и в промышленно развитых странах;— экономическое обоснование процесса, включающее прогнозы потребности в товарном продукте и обеспечение производства сы­рьем на перспективу.Технологическая схема — это графическое изображение совокуп­ности операций, составляющих законченный химико-технологиче­ский процесс. Она является главным документом, на основании ко­торого осуществляется дальнейшее проектирование. Схема должна полностью отражать технологический процесс, т. е. включать все его стадии, начиная с поступления сырья в цех и кончая упаковкой готовой продукции. Технологические решения, принимаемые при разработке схемы, должны быть проверены экспериментально или 
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подтверждены расчетами. Практика показывает, что при освоении процессов, разработка которых ограничивалась лишь лабораторны­ми исследованиями, без проверки на опытных установках, возника­ют значительные сложности.
Разработка технологической схемы включает следующие этапы: сравнительный анализ и обоснование выбранного метода произ­водства в соответствии с конкретными условиями;— анализ составов, свойств сырья, готового продукта, промежу­точных продуктов;— определение основных и вспомогательных стадий (операций) и их последовательности;— составление вариантов принципиальных технологических схем; расчет материальных балансов по стадиям;— расчет и выбор технологического оборудования;— определение путей и методов удаления, переработки и утили­зации отходов производства;— решения по механизации и автоматизации процессов;— проектирование обвязки трубопроводов, выбор труб и трубо­проводной арматуры;— вычерчивание технологической схемы совместно со схемой контрольно-измерительных приборов и средств автоматизации.Задача анализа и обоснования выбранного метода производ­ства в настоящее время упрощается тем, что метод производства рекомендуется в технологическом регламенте или научно-исследо­вательских данных, заменяющих его. Тем не менее целесообразно привести критерии оценки метода производства, которые необ­ходимо учитывать при проектировании. К ним относятся техни­ко-экономические показатели метода; возможности обеспечения сырьем, организация доставки продукта, сырья и вывоза готовой продукции; наличие оборудования для промышленной реализации метода; обеспечение заданной мощности и качества продукции; соблюдение санитарно-гигиенических условий труда на производ­стве; вопросы экологии.Знание составов и свойств сырья, готового продукта, промежу­точных продуктов, реакционных масс требуется для понимания сущности процессов, выбора необходимого оборудования и выпол­нения расчетов. Качество большинства продуктов регламентирова­но стандартами (ГОСТ, OCT, PCT, СТП); при их отсутствии на от­дельные виды продукции разрабатываются технические условия (ТУ). В стандартах указывают и способы упаковки и транспортиров­ки продукта, от которых (а также от свойств сырья и готовой про­дукции) зависят технологическое оформление стадий приема сырья в цех, дозировки, загрузки его в аппараты.При выборе сырья следует обратить особое внимание на его со­став, от которого может зависеть качество получаемого продукта.
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При изучении свойств сырья и готового продукта нужно обяза­тельно выяснить показатели пожаро- и взрывоопасности, токсично­сти перерабатываемых и получаемых продуктов, влияющие на тех­нические решения в проекте, и в первую очередь — на выбор типа оборудования и конструкцию сооружения.Токсичные, пожаро- и взрывоопасные производства трудны в эксплуатации, а при их строительстве приходится затрачивать до­полнительные средства на осуществление мероприятий, связанных с выполнением требований охраны труда, техники безопасности и промышленной санитарии. Вредность производства определяет и размеры санитарной зоны для предприятий и отдельных зданий химических производств. Характер и количество вредных веществ, выделяемых в окружающую среду, является одной из характеристик метода производства.В соответствии с «Санитарными нормами проектирования про­мышленных предприятий» была принята санитарная классифика­
ция производств, включающая пять классов — от I до V. Основ­ными критериями, определяющими класс производства, являются свойства готового продукта, сырья и мощность производства.Например, к классу I относятся производства нитробензола, ани­лина, нитроанилинов, хлорбензола, фенола и т. п. при суммарной мощности более 1000 т/год; те же производства при суммарной мощности менее 1000 т/год относятся к классу II.Производства 2-нафтола, аш-кислоты, антрахинона, фталевого ан­гидрида при суммарной мощности более 2000 т/год относятся к клас­су I, а при суммарной мощности менее 2000 т/год — к классу II.Для производств класса I размер санитарной защитной зоны со­ставляет 1000 м, класса II — 500 м, III — 300 м, IV 100 м, V — 50 м.В соответствии с документом «Строительные нормы и правила. Производственные здания промышленных предприятий. Нормы проектирования. СНиП 2.09.02—85» производства подразделяются 
по пожарной опасности на шесть категорий — от А до Е.К категории А относятся взрыво- и пожароопасные производства, связанные с переработкой, применением и получением жидкостей с температурой вспышки паров 28o C и ниже, газов с нижним преде­лом взрываемости 10 % (об.) и ниже, а также веществ, взрыв и вос­пламенение которых могут произойти при контакте их с водой или кислородом воздуха.К категории Б относятся взрыво- и пожароопасные производства, связанные с переработкой, применением или получением жидко­стей с температурой вспышки от 28 до 61° С, газов с нижним преде­лом взрываемости выше 10 % (об.), а также производства, в кото­рых могут образовываться взрывоопасные пылевоздушные смеси.К категории В относятся пожароопасные производства, связан­ные с обработкой, применением или получением жидкостей с тем­
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пературой вспышки паров выше 61o C или твердых сгораемых ве­ществ.К категории Г относятся производства, связанные с обработкой несгораемых веществ и материалов в горячем или расплавленном состоянии.К категории Д относятся производства, связанные с обработкой несгораемых веществ в холодном состоянии.К категории E относятся производства, связанные с переработ­кой веществ, способных взрываться без последующего горения.В соответствии с «Правилами устройства электроустановок (ПУЭ)» при выборе электрооборудования производственные поме­
щения и установки делятся на две категории — пожароопасные 
и взрывоопасные, каждая из которых включает несколько классов, в зависимости от свойств применяемых и получаемых веществ.Пожароопасными называют помещения или установки (наруж­ные) в которых перерабатываются или производятся горючие веще­ства. Взрывоопасными называют помещения или наружные уста­новки, в которых могут образовываться взрывоопасные смеси газов или паров с воздухом и другими окислителями-газами или же смеси горючих пылей или волокон с воздухом.Использовав исходные данные для проектирования и выбрав ме­тод производства, технолог-проектировщик определяет перечень и назначение технологических стадий (операций) и их последо­вательность. Здесь выявляются основные и побочные химические реакции, степень превращения исходных веществ, выходы от тео­ретического на всех стадиях, наличие математического описания для отдельных стадий. Эти сведения являются необходимыми для выполнения материальных, энергетических (тепловых) расчетов.Для новых сложных производств часто составляют блок-схему, на которой показывают основные технологические стадии и мате­риальные потоки между ними. Выявляют технологические стадии, подлежащие усовершенствованию. Принимаемые решения должны быть направлены на улучшение технико-экономических показате­лей процесса, санитарно-гигиенических условий труда, экономию общественного труда, сохранение природных ресурсов, улучшение экологических показателей производства. После этого последо­вательность стадий (операций) производства изображают в виде принципиальной технологической схемы.В качестве примера на рис. 3.1, а, б показаны блок-схема и прин­ципиальная технологическая схема сульфирования бензола в парах.При разработке технологической части проекта в соответствии с существующими требованиями и нормами необходимо предусмо­треть:— первичную очистку сточных вод на локальных установках пу­тем извлечения, регенерации, утилизации ценных продуктов, из­
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влечения пожаро- и взрывоопасных веществ, масел, смол, токсич­ных и других вредных веществ до пределов, допустимых для сброса стоков на биологические очистные сооружения;

Puc 3.1. Сульфирование бензола в парах:
а — блок-схема процесса: 1 — хранилище бензола; 2 — хранилище серной 

кислоты; 3 — измерение расхода бензола; 4 — испарение бензола;
5 — измерение количества серной кислоты; 6 — сульфирование;

7 — охлаждение паров бензола и воды; 8 — разделение бензола и воды;
б — принципиальная технологическая схема процесса: 1 — хранилище 

бензола; 2 — хранилище серной кислоты; 3 — расходомер бензола;
4 — теплообменник «труба в трубе»; 5 — мерник серной кислоты;

б — сульфуратор; 7 — кожухотрубный теплообменник; 8 — сепаратор 
(флорентийский сосуд); 9 — обратный холодильник; 10 — погружной насос; 
11 — насосы; 12 — огнепреградитель; 13 — брызгоотбойник; D — водяной 

пар; W — хладагент (вода) — здесь и далее— очистку газовых выбросов от токсичных продуктов перед вы­пуском их в атмосферу или возвращением в систему;— трубопроводный транспорт для подачи сжатых, сжиженных газов, жидкостей, расплавов, суспензий, пневматический транспорт для перемещения сухих неслипающихся продуктов;— замену пламенного нагрева электрическим;— механизацию и автоматизацию производственных процессов для обеспечения безопасности их проведения и возможности кон­
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троля и регулирования технологического процесса, а также автома­тическую сигнализацию о ходе отдельных процессов и операций, связанных с возможностью выделения вредностей;— механизацию перемещения сырья, полупродуктов, материа­лов и готовой продукции;— применение типового серийно выпускаемого оборудования;— применение для агрессивных сред аппаратов, изготовленных из стойких или защищенных противокоррозионными покрытиями материалов.Предварительный вариант технологической схемы вычерчивают с соблюдением определенных правил.Масштаб (М 1:50, 1:100 в зависимости от размеров оборудова­ния) выдерживается при изображении оборудования и его распо­ложении по вертикали; по горизонтали аппаратуру располагают последовательно в соответствии со стадиями процесса. Расстояние между аппаратами на схеме должно быть таким, чтобы она удобно читалась.Каждый аппарат показывается в виде упрощенного эскиза, от­ражающего принципиальное устройство аппарата. При установке на стадии нескольких однотипных аппаратов, работающих парал­лельно, изображают один (для непрерывных процессов при исполь­зовании каскада изображают все аппараты), а число их указывают в спецификации на оборудование.Основные (материальные) потоки изображают четкими сплош­ными линиями с указанием направления потока, вспомогательные потоки (теплоносители, хладагенты, сжатые газы и т. д.) — тонки­ми сплошными линиями с соответствующей нумерацией, расшиф­ровка которой проводится в правом верхнем углу схемы.Каждый аппарат на схеме должен иметь номер, который сохра­няется во всех частях проекта (технологической, строительной, электротехнической, экономической и т. д.). Аппараты на схеме нумеруют слева направо с учетом технологической последователь­ности, обязательно указывая привязку к этажу (площадке) и рассто­яние между этажами.По технологическим трубопроводам транспортируют газообраз­ные, жидкие, сыпучие вещества и их смеси. Неагрессивной счита­ется среда, вызывающая коррозию стенок трубы менее 0,1 мм в год, среднеагрессивной — 0,1—0,5 мм в год, высокоагрессивной — свы­ше 0,5 мм в год. В зависимости от агрессивности среды трубопро­воды могут быть изготовлены из металлических материалов (угле­родистые и легированные стали, цветные металлы и их сплавы, чугун), металлических материалов с внутренним покрытием (рези­на, эмаль, полимеры, биметалл), неметаллических материалов (по­лиэтилен, поливинилхлорид, полипропилен, фторопласт, стекло, графит, керамика).
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Скорость транспортируемых веществ в трубопроводе обыч­но принимают для воды и маловязких жидкостей (спирт, ацетон, бензол, неконцентрированные растворы кислот и щелочей) — 1—2,5 м/с, для жидкостей с большой вязкостью и суспензий — 0,5—1,5 м/с, для сжатых газов и насыщенного пара — 20—30 м/с.На линиях основных и вспомогательных потоков изображают стандартными условными обозначениями арматуру.Во избежание теплопотерь и для обеспечения условий техники безопасности оборудование и трубопроводы, связанные с пере­работкой и транспортированием продуктов при повышенной или пониженной температуре, должны быть теплоизолированы. Темпе­ратура на поверхности изоляции нормируется, ее требуется прини­мать:— для оборудования и трубопроводов, находящихся в помеще­нии с температурой вещества более 100o С, — не выше 45° С;— для оборудования и трубопроводов, находящихся в помеще­нии с температурой вещества 100o C и менее, — не выше 35° С;— для оборудования и трубопроводов, расположенных на откры­том воздухе вблизи мест пребывания обслуживающего персонала, при покровном слое из металла — не выше 55° С, а при других ви­дах покровных слоев — не выше 60° С.В качестве теплоизоляционных материалов используют маты из минеральной ваты, маты и полосы из стекловолокна, плиты из тех же материалов на синтетическом связующем, пенопласты, шнур и ткань из асбеста. У аппаратов, подлежащих изоляции, пред­усматриваются специальные приспособления для крепления изоля­ции.Для увеличения срока службы теплоизоляции, снижения коэф­фициента излучения теплоизолированные аппараты и трубопрово­ды защищают покровными материалами. Для этой цели применяют тонколистовые оцинкованную сталь, алюминий и его сплавы, сте­клопластик и его модификации.На технологической схеме обязательно показывают, откуда и как поступает в цех сырье, вспомогательные материалы, куда и каким способом удаляются готовая продукция, отходы, сточные воды. При большом расходе сырья целесообразно организовать его прием на цеховой склад, минуя общезаводской; в этом случае изобража­ют схему приема сырья в цех (исходная тара — способ разгрузки — приемная емкость). Если для транспортировки сырья или готовой продукции предусмотрен напольный транспорт, это указывают на технологической схеме.На технологическую схему наносят оборудование не только ос­новных, но и вспомогательных операций — таких, как дозировка (отмеривание) и подготовка (измельчение, растворение, суспен­дирование и т. п.) сырья, промежуточное хранение продуктов, по­
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глощение отходящих газов и т. п. При этом необходимо исключить лишние операции по перемещению сырья, промежуточных продук­тов, реакционных масс внутри производства; не следует усложнять схему приема, дозировки сырья.В процессе разработки технологической схемы производят вы­бор типа оборудования, который уточняют при последующих рас­четах и компоновке оборудования. На конструкцию аппарата, спо­соб передачи реакционной массы влияет поэтажное расположение оборудования. Например, при вертикальной компоновке можно использовать аппараты с нижним спуском (не рекомендуется для агрессивных сред) и самотек реакционной массы.Разработка технологической схемы тесно связана с выбором методов контроля и регулирования производственных процессов. Для получения информации о значении параметров технологиче­ского процесса (температура, давление, расход жидкости или газа, уровень жидкости, кислотность среды и др.), необходимой для принятия мер (вручную или автоматически) в случае отклонения от регламентного показателя, предназначены контрольно-измери­тельные приборы.Автоматизация технологической схемы или ее отдельных узлов должна обеспечить контроль, регулирование параметров процесса, сигнализацию о предельных значениях регулируемых параметров и — в случае необходимости — блокировку и остановку агрегата в автоматических режимах.Для принятия правильных решений о контроле и регулировании процесса необходимо выяснить, какие параметры влияют на проте­кание процесса и с помощью какого управления можно поддержи­вать их в регламентных пределах.В ходе проектирования в технологическую схему могут вносить­ся изменения и дополнения. Окончательное ее оформление произ­водится после принятия основных проектных решений и выяснения вопросов, связанных с размещением и взаимным расположением аппаратов в цехе (компоновка оборудования).
3.5. Расчеты, выполняемые при проектированииРуководствуясь предварительным вариантом технологической схемы, проектировщик приступает к расчетам. К ним относятся материальный расчет, расчет числа единиц и производительности оборудования, энергетический (тепловой) расчет.

Материальные расчеты. Материальные расчеты выполняют для каждой стадии процесса в форме материального баланса. Назначе­ние расчета — определение затрат сырья для получения заданного количества конечного продукта; объемов и составов реакционных 
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масс на каждой стадии процесса; количеств и составов отходов, сточных вод и газовыделений; определение расходных коэффици­ентов по сырью, объема реакционной массы на данной стадии, не­обходимого для получения 1 т готового продукта.Материальные расчеты стадий, связанных с химическими пре­вращениями, проводят на основании стехиометрических уравне­ний реакций.Исходными данными для проведения материального расчета яв­ляются: технологическая схема стадии производства с указанием основных и побочных реакций, степени превращения и выходов от теоретического; состав исходных веществ и состав реакционной массы, поступающей с предыдущей стадии; данные регламента о со­отношении реагирующих веществ для стадий, связанных с химиче­скими превращениями, и составе получаемых фракций (потоков) для стадий фильтрации, сушки, ректификации и т. п.Материальный расчет проводят на основании закона сохране­ния масс: ∑ Glicx = XGkoh (где X Ghcx и ∑ Gkoh- сумма масс исходных и полученных веществ).При выполнении материального расчета необходимо учитывать все компоненты, загружаемые в аппарат и выходящие из аппарата в ходе процесса (исходные реагенты, продукты реакции, раствори­тели, катализаторы, примеси в исходном сырье и растворителях, примеси, образующиеся в ходе реакций, и т. д.).При составлении материального баланса стадий, на которых протекают химические реакции, в соответствии с линейными со­отношениями между количеством прореагировавших и образовав­шихся веществ удобно использовать следующее соотношение:Gi=Gjo±∑⅛oXAΦ⅛=Gio±Σ⅛Ao⅛ (3-1) j=ι vAj Ma j=1vAj Maгде Gi, Gio — массы (или массовые потоки) i-ro вещества соответ­ственно на входе в реактор и на выходе из него, кг или кг/ч; Ga o — масса (или массовый поток) вещества А, из которого в j-й реакции получается i-e вещество; vi∣ — стехиометрический коэффициент 
t-го вещества в j-й реакции; Mi — молекулярные массы веществ; 
хА — степень превращения основного реагента A; ηA и ФА — соот­ветственно выходы и интегральные селективности ключевых про­дуктов реакции; п — число реакций, в которых участвует i-e веще­ство; знак «+» соответствует образованию вещества, знак «-» — его расходованию в реакциях.Материальный расчет можно проводить двумя способами:1-й способ — расчет на 1 т готового продукта. При этом получа­ют расходные коэффициенты по сырью, объемы реакционных масс, приходящиеся на 1 т готового продукта. Данные по реальным за­
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грузкам в аппараты, объемам реакционных масс, расходам на каж­дой стадии получают после пересчета.При проведении расчета первоначально определяют общий вы­ход от теоретического для всего процесса:
Побщ=П1П2- ••• Bk- •••где η⅛. — выход от теоретического на к-й стадии процесса; N — чис­ло стадий химико-технологического процесса.Используя общий выход и стехиометрическое соотношение ко­нечного продукта и основного сырья, определяют его количество (расходный коэффициент) на первой стадии. Далее с учетом исход­ных данных проводят последовательно материальный расчет для всех стадий процесса.2-й способ — расчет на одну операцию для периодического про­цесса и часовую производительность — для непрерывного. В этом случае получают реальные загрузки в аппараты и объемы реакци­онных масс.При проведении расчета для периодического процесса вначале обоснованно выбирают объем первого реактора, который считается основным и определяет объем операции. В дальнейшем расчет про­водят последовательно для всех стадий с учетом объема и произво­дительности оборудования.Для производства с рециркуляцией сырья, растворителей, про­мывных вод рецикл учитывается при выполнении материального расчета, в том числе при определении расходных коэффициентов.

Пример. Для обеспечения заданной производительности по амино- 
Ц-кислоте на стадии сульфирования нафталина установлены сульфура- 
торы емкостью 4000 л. По технологическому регламенту сульфирование 
нафталина проводят в одном аппарате последовательно:

сначала — моногидратом до нафталинсульфокислот:

Побочная реакция:

Основная реакция:

+ H2SO4 = + H2O, ftβ = 0,11,

затем — олеумом до нафталиндисульфокислот.
1. Сульфирование моногидратом. Объем аппарата (Van) 4000 л, коэф­

фициент заполнения (φ) 0,75. Объем реакционной массы в сульфураторе 
в конце второго сульфирования Vp = 4000 -0,75 = 3000 л (дм3). По тех­
нологическому регламенту, объему реакционной массы в конце второго 
сульфирования (3428 л, или дм3) соответствует загрузка технического 
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(99%-го) нафталина — 995 кг (регламентные данные на 1 т готового про­
дукта).

Загрузка нафталина при объеме реакционной массы 3000 л составит 
(jτexH _ 995.3000/3428 = 870 кг технического нафталина. Его состав: 
нафталин Gh = 870 • 0,99 = 861 кг, примеси Gnp = 870 - 861 = 9 кг.

По данным регламента, для моносульфирования 985 кг 100%-го нафта­
лина расходуется 2282 кг 98%-й серной кислоты.

Загрузка серной кислоты на 861 кг нафталина составит G^so4 = 
= 2282 • 861/985 = 1994 кг. Ее состав:Gh ςo = 1994 ■ 0,98 = 1854 кг, 
¾O = 1994 ’ °’02 = 40 κr∙

Дальнейшие расчеты проводят на основании стехиометрических 
уравнений основной и побочной реакций и выходов от теоретического 
а- и Р-нафталин-сульфокислот.

Для получения а-нафталинсульфокислоты требуется серной кислоты 
gH2SO4 = СнМн25О4Па /мн = 861 • 98 • 0,89/128 = 587 кг.

При этом образуются а-нафталинсульфокислота и вода в количестве
Gα = GljMαηα /Мн = 861 • 208 • 0,89/128 = 1245 кг; Gg2θ = GhMh20TI01 /Ми = 
= 861 ■ 18 • 0,89/128 = 108 кг.

Для получения Р-нафталинсульфокислоты требуется серной кислоты 
gh2so4 =GH^H2so4n₽ /Мн = 861 • 98 ■ 0,11/128 = 72 кг.

При этом образуются Р-нафталинсульфокислота и вода в количестве
Gβ = GljMβηp /Мн = 861 • 208 • 0,11/128 = 154 кг; Gg20 = СнМН20цр /Мн = 
= 861 • 18 • 0,11/128 = 13 кг.

Всего воды в реакционной массе после первого сульфирования 
gh2o =GH2o + gh2q +gh2o = 4θ 4 lθ8 + 13 = 161 кг.

Остается серной кислоты в реакционной массе Gg2so4 = gh2so4 -
- gH2SO4 -gH2SO4 = 1954 - 587 - 72 = 1295 КГ-

Результаты материального расчета сведены в таблицу (3.1).

Материальный баланс сульфирования нафталина
Таблица 3.1

Наименование С, % Масса, кг Плот- 
ность, 
кг/дм3

Объем, 
л (дм3)100%-го техн.

Загружено

Нафталин технический: 99 870 0,75 1160

нафталин 861

примеси 9

Моногидрат: 98 1994 1,85 1078

серная кислота 1954

вода 40

Итого: 2864 2864

Получено

Сульфомасса: 2864 1,56 1836
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Окончание табл. 1.1
Наименование С, % Масса, кг Плот- 

ность, 
кг/дм3

Объем, 
л (дм3)100%-го техн.

а-нафталинсульфокислота 42,6 1245

Р-нафталинсульфокислота 5,2 154

Серная кислота 46,5 1295

Вода 5,5 161

Примеси 0,3 9

Итого'. 100,0 2864 2864 1,56 1836

2. Сульфирование олеумом. Материальный расчет проводят, используя 
данные регламента о соотношении количеств а-нафталинсульфокислоты 
и 65%-го олеума, об основной и побочных реакциях и о выходах от теоре­
тического для этих реакций. Так как известно, что в ходе второго сульфи­
рования образуются примеси неустановленного состава, то при расчете 
их молекулярную массу условно принимают равной массе нафталинсуль­
фокислот и считают, что серный ангидрид и серная кислота в образова­
нии этих примесей участия не принимают.

Материальный расчет каждой стадии процесса на операцию закан­
чивается определением расходных коэффициентов по сырью и объема 
реакционной массы, приходящегося на 1 т готового продукта. Это дела­
ется на основании стехиометрической связи между сырьем и конечным 
продуктом и данных по общему выходу готового продукта.

Для данного примера

Побщ =П1П2Пз- = 0,89 0,722- 0,98 ... =0,40

Теоретически из 1 моль нафталина (Мн = 128) можно получить 1 моль 
кислой натриевой соли 2-аминонафталин-4,8-дисульфокислоты (М = 
= 325,2). Отсюда для производства 1000 кг готового продукта необхо­
димо 128 • 1000 • 0,40/325,2 = 984 кг 100%-го нафталина, что является 
расходным коэффициентом по 100%-му нафталину.

Исходя из загрузки нафталина на операцию и расходного коэффици­
ента определяют коэффициент пересчета Kn = 984/861 = 1,143, необхо­
димый для расчета расходных коэффициентов по всем видам сырья при 
условии, что размер операции при периодической организации процесса 
не изменяется.

Расходные коэффициенты по сырью для стадии сульфирования соста­
вят: по моногидрату 1994Kπ = 1994 • 1,143 = 2279 кг; по олеуму 1829Kπ = 
= 1829 • 1,143 = 2091 кг.

При использовании на разных стадиях процесса одноименного сырья 
общий коэффициент по данному сырью находят суммированием частных 
расходных коэффициентов.

Из приведенных выше данных следует, что конечному объему реакци­
онной массы с одной операции сульфирования 3000 л (дм) соответствует 
1000∕Kπ кг готового продукта. Таким образом, объем реакционной массы 
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на этой стадии, соответствующий получению 1 т готового продукта, будет 
равен Vτ(l) = VpKn = 3000 ■ 1,143 = 3429 л/т (где Vp — рабочий объем 
аппарата).

Расчет числа единиц и производительности оборудования. После выполнения материального расчета для всех технологиче­ских стадий проводят расчет числа единиц и производительности оборудования, необходимого для обеспечения заданной мощности по готовому продукту.Мощность производства представляет собой годовую произво­дительность, которую должно обеспечить оборудование в условиях нормальной эксплуатации, и выражается в единицах массы готово­го технического продукта или в пересчете на 100 %-ное вещество. C учетом затрат времени на капитальный ремонт продолжитель­ность работы оборудования принимают равной 330 сут. в течение года. C учетом остановок на текущие и планово-предупредительные ремонты для непрерывных процессов продолжительность работы оборудования уменьшают до 300 сут.; для периодических процессов вводят запас производительности оборудования (z), компенсирую­щий простои во время ремонтов и зависящий от типа аппаратуры.В случае применения емкостных аппаратов учитывают коэффи­циент заполнения, т. е. отношение объема реакционной массы в ап­парате (рабочего объема аппарата Vp) к объему аппарата по ГОСТу: φ = Vp∕Vaπ. Он зависит от особенностей процесса: при кипении, вспенивании реакционной массы коэффициент заполнения состав­ляет 0,3—0,5, при перемешивании — 0,5—0,8, для стадий хранения жидкостей — 0,9.Для технологического расчета оборудования периодических про­цессов необходимо знать общую продолжительность операции (τ0π), которая определяется режимом работы аппарата. Данные по про­должительности процесса на каждой технологической стадии берут из регламента производства и оставляют без изменения при уста­новке аппаратов с регламентной производительностью (объемом). Если при проектировании увеличивают объем аппарата с рубашкой по сравнению с регламентированным объемом, то пересчитывают продолжительность стадий операции, связанных с теплообменом, а затем и общую продолжительность операции. Это обусловлено тем, что с увеличением объема подобных аппаратов поверхность теплообмена рубашки увеличивается в меньшей степени.Продолжительность стадий теплообмена в регламентном и проек­тируемом аппаратах при условии сохранения коэффициента тепло­передачи и средней полезной разности температур между теплоноси­телем (хладагентом) и реакционной массой связаны соотношениемτ2 = ¾ Vp 2τ1 / S1Vp 1,
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где и τ1 и τ2 — продолжительность стадии теплообмена по регла­менту и в проектируемом аппарате соответственно; Vpl и Vp 2 — объемы реакционных масс соответственно; S1 и S2 — поверхности теплообмена (поверхностью теплообмена считается поверхность, которая смачивается реакционной массой при данном коэффици­енте заполнения аппаратов) соответственно.Необходимое число аппаратов на стадии процесса для выполне­ния заданной мощности по готовому продукту определяется урав­нением
n(i) = Gc[l + z(i)]∕qc(i),где Gc = G/330; G — годовая мощность производства, т/год; Gc — суточная мощность производства, т/сут.; n(i~) — число аппаратов на i-й стадии процесса; qc(i) — суточная производительность одного аппарата i-й стадии в пересчете на готовый продукт, т/сут.Для емкостных реакционных аппаратов значение Gc рассчитыва­ют из соотношения Gc=Vc(i)∕Vτ(i), a qc(i) — по уравнениюqc(i) = 24Vp(i)∕[Vr(i)τoπ(i)].В итоге уравнение для расчета числа единиц оборудования на i-й стадии преобразуется к видуn(i) = Vc СО [1 + z(i)]τ0π(i) / [24 Vaπ COφ(O] (3.2)где Vc(i) — суточный объем реакционной массы, перерабатываемый на i-й стадии, M3∕cyτ.; Vaπ(i) — объем аппарата, м3; τoπ(i) — продол­жительность операции.При этом вводят два обозначения: β(i) — число операций в од­ном аппарате i-й стадии в сутки и α(i) — число операций на i-й ста­дии в сутки: β(i)=24∕τoπ(i); (3.3)a(i) = Vc(i)∕[Vaπ(i)φ(i)]. (3.4)Для периодических действующих производств число операций в сутки а рекомендуется сохранять постоянным на всех стадиях производства (если позволяют технологические особенности про­цесса и объемы оборудования). Это имеет свои преимущества: об­легчается контроль за процессом и учет расходуемого сырья; при получении на одной из стадий недоброкачественного продукта ис­ключается возможность смешения испорченной партии с остальны­

79

http://chemistry-chemists.com



ми партиями; отпадает необходимость в дополнительной дозировке промежуточных продуктов, которая становится необходимой в слу­чае дробления или укрупнения партий.При выборе и расчете емкостного оборудования для периодиче­ских процессов поступают следующим образом.1. Выбирают объем основного аппарата Van (1), используя про­мышленные данные об объемах аппаратов, применяемых для про­ведения подобных стадий; по уравнению (3.2) рассчитывают число аппаратов для основной стадииn(l) = Vc (1) [1 + z(l) ]τoπ (1) / [24Vaπ (l)φ(l)lгде Vc(I) = Gc ∙ Vr(I), и округляют полученное значение п(1) до це­лого числа в сторону увеличения.2. По уравнению (3.4) определяют число операций в сутки на ос­новной стадии α(l) = Vc(I)/[Van (l)φ(l)].3. По уравнению (3.3) определяют число операций в одном аппа­рате на любой другой стадии процесса.4. Рассчитывают требуемое число аппаратов на этой стадии π(t) = α(l)[l+z(i)]∕β(i).5. Определяют объем аппаратов, которые необходимо устано­вить на i-й стадии:Vaπ (0 = Vc (0 [1 + z(i)]τon (i) / [24n(i)φ(i) ], (3.5)где Vc(i) = Gc∕Vτ(i); при этом в уравнении (3.5) используют π(i) без округления до целого числа.6. Подбирают равный или ближайший больший по объему аппа­рат по существующим ГОСТам или каталогам на емкостное оборудо­вание.При наличии выпускаемых аппаратов только меньших объемов по сравнению с расчетными приходится увеличивать число опера­ций на данной стадии, что приводит к дроблению первоначальной операции.При выборе цеховых хранилищ следует в первую очередь уста­новить нормы запасов сырья, промежуточных и готовых продуктов. Так как общезаводские склады в большинстве случаев работают в дневную смену, нижний предел запаса емкости прицеховых хра­нилищ должен быть рассчитан примерно на 1,5 сут. Число храни­лищ рассчитывают по формулеn = VcK3∕(Vaπφ), 
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где Vc — суточный расход сырья (реагента), л/сут. или M3∕cyτ.; K3 — коэффициент запаса сырья, cyτ.; Van — объем аппарата, л или м3.Нормы запасов хранения промежуточных продуктов зависят от технологии производства. Такие хранилища играют важную роль в производствах, где осуществляется переход от периодической ста­дии к непрерывной (и наоборот): они должны обеспечить беспе­ребойную работу оборудования до и после себя. В периодических процессах хранилища промежуточных продуктов или реакционных масс (например, сборники фильтрата, промежуточные емкости пе­ред той стадией, загрузка для которой проводится продолжительное время) рассчитывают, исходя из объема соответствующей (одной) операции, чтобы не изменять величину а.В производстве органических красителей и промежуточных про­дуктов распространены стадии фильтрации, технологический рас­чет которых заключается в определении размера фильтрующей поверхности и числа фильтратов. Расчет проводится на основании данных о производительности стадии фильтрации (Gon, кг за 1 опе­рацию, или Gc, кг/сут.), продолжительности фильтрования (τφ, ч) и производительности фильтра (qφ, kγ∕(m2 • ч)). Последняя величи­на зависит от типа фильтра, материала фильтрующей поверхности, природы фильтруемой суспензии; определяется экспериментально и/или приводится в исходных материалах для проектирования.Расчет стадии фильтрации проводят в такой последовательности:β = 24∕τφ; n = α(l)(l + z)∕β;
S = Go∏ / (qφτφπ) или S = Gc / (24qφπ).Затем подбирают по каталогу необходимый фильтр. При очистной фильтрации расчет проводят, исходя из объема фильтрата и произ­водительности оборудования по фильтрату.Для непрерывных процессов объем оборудования рассчитывают на основании данных о часовой производительности (G4, кг готово­го продукта/ч, или W, м3 реакц. массы/ч) и среднем времени пре­бывания (τ, ч). Время пребывания регламентируется (так как опре­деляет степень превращения реагентов, выход продуктов реакции) и при проектировании сохраняется, если при переходе к аппаратам большего объема остается неизменным гидродинамический режим реактора (например, критерий Рейнольдса). Объем аппарата рас­считывают по формуле Vaπ = Wτ∕φ с учетом того, что W = G4VrПри использовании каскада реакторов число аппаратов прини­мают таким, какое указано в регламенте.

Пример. В этом примере использованы данные материального рас­
чета из примера, приведенного выше.
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Годовая мощность производства G = 450 т/год (100%-го продукта). 
Число рабочих дней в году — 330. Суточная мощность производства Gc = 
= 450/330 = 1,364 т/сут.

1. Сульфирование. Объем реакционной массы на стадии на 1 т готового 
продукта Vt = 3229 л/т (данные материального расчета).

Объем реакционной массы на стадии в сутки

Vc 1 = VtGc = 3429 ■ 1,364 = 4677л/сут.

Продолжительность стадии сульфирования τoπ 1 = 24,84 ч (данные тех­
нологического регламента).

В промышленности хорошо освоено сульфирование нафталина в аппа­
ратах объемом до 6300 л. Следовательно, к установке в проектируемом 
производстве можно принять аппарат, у которого Van = 6300 л, φ = 0,75.

Необходимое число сульфураторов

∏1 = 4677(1+0,1)24,84 / (6300 - 0,75 ■ 24) = 1,12.

Расчет показывает, что при установке сульфуратора, имеющего Van = 
= 6300 л, один аппарат не может обеспечить заданную производительность 
по амино-Ц-кислоте, а два аппарата будут работать с невысоким коэффи­
циентом использования оборудования. На основании этого можно при­
нять к установке сульфураторы, у которых Vaπ 1 = 4000 л, φ1 = 0,75. Тогда

n1 = 4677(1+0,1)24,84 / (4000 - 0,75 • 24) = 1,81.

Таким образом, на стадии сульфирования в производстве амино-Ц- 
кислоты нужно установить два чугунных аппарата, имеющих Van = 4000 л.

2. Нитрование. Объем реакционной массы на стадии на 1 т готового 
продукта Vr 2 = 4000 л/т. Суточный объем реакционной массы на стадии

Vc2=Vt2Gc =4000 1,364 = 5456 л/сут.

Число операций в сутки на основной стадии (сульфирование)

α1 =Vcl =Vaπlφ1 =4677∕(4000∙0,75) = 1,56.

Число операций, проводимых в одном нитраторе в сутки

β2 = 24/τoπ 2 = 24 / 27,75 = 0,86,

где 27,75 ч — продолжительность операции нитрования по регламенту.
Требуемое число аппаратов на стадии нитрования

n2 =α1(l + z2)τoπ2 =1,56(1+0,1)/0,86 = 1,99.

Необходимый объем одного аппарата

‰ 2 = Vc 2[1+z2]τoπ 2 / (24π2φ2) = 5456 • 1,1 • 27,75 / (24-1,99-0,75) = 4623л.

Таким образом, на стадии нитрования в производстве амино-Ц- 
кислоты нужно установить два чугунных аппарата, имеющих Van = 5000 л.

Энергетические расчеты оборудования. При проектирований производства основной задачей энергетических расчетов являет­ся расчет расходов различных видов энергии, используемой для 
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проведения процессов, с определением расходных коэффициентов на единицу массы готовой продукции, а также расчет поверхности теплообмена оборудования и мощности нагревательных устройств.Важным параметром большинства технологических стадий яв­ляется температура. Обеспечение заданного регламентного тем­пературного режима достигается организацией теплообмена, что требует точного учета тепла, участвующего в производственных процессах. Это достигается тепловыми расчетами оборудования, выполняемыми в виде теплового баланса.Дифференциальные формы теплового баланса периодическо­го, полупериодического и непрерывного процессов, их совместное решение с уравнениями кинетики и гидродинамики рассмотрены в части 2.При отсутствии данных о кинетике химических реакций тепло­вой баланс химического реактора составляют в интегральной фор­ме на основе эмпирических данных.
Исходными данными для теплового расчета являются данные материального баланса стадий процесса; сведения о температурном режиме процесса; химическая схема синтеза с указанием основной и побочных реакций, степени превращения, выходов (по отноше­нию к теоретическому); сведения о степени протекания реакций на стадиях, подлежащих тепловому расчету, и о физико-химических процессах, сопровождающих химические реакции или протекаю­щих самостоятельно; тепловые характеристики исходных веществ, реакционных масс или их компонентов, теплоносителей и хлада­гентов.Уравнение теплового баланса обычно представляют в общем виде:

Qi +Q2 +Оз =Q4 +Qs +0б>где Q1 — тепло, вносимое в аппарат с исходными веществами (для непрерывного процесса), или энтальпия (теплосодержание) веществ в аппарате в начале стадии (зоны) теплообмена (для пе­риодического процесса); Q2— тепло, отдаваемое теплоносителем перерабатываемым веществам и аппарату или отнимаемое от них хладагентом; Q3 — тепловой эффект процесса; Q4 — тепло, уноси­мое из аппарата конечными продуктами (для непрерывного процес­са), или энтальпия веществ в аппарате в конце стадии (зоны) тепло­обмена (для периодического процесса); Q5 — тепло, расходуемое на нагревание отдельных деталей аппарата или отнимаемое от них хладагентом; Q6 — тепло, теряемое аппаратом в окружающую среду или получаемое им из нее.Размерности слагаемых Q1 теплового баланса для непрерывного процесса — кВт, для периодического — кДж.
83

http://chemistry-chemists.com



В случае непрерывного процесса тепловой расчет проводят на 1 ч работы аппарата, в случае периодического процесса — на одну операцию для всех стадий (зон), связанных с теплообменом. К ним относятся нагревание, охлаждение, а также стадии, на которых происходят химические реакции или физико-химические процессы (растворение, кристаллизация, изменение агрегатного состояния веществ и т. п.).В основе теплового расчета периодического процесса лежит тем­пературный график — зависимость температуры в аппарате от вре­мени, по которому определяют зоны теплообмена.Ниже приведены формулы расчета составляющих теплового ба­ланса: Qi =∑G1jiCph¾ ,где Gf — расход исходного вещества или компонента реакционной массы для непрерывного процесса, кг/ч; масса вещества в начале зоны теплообмена или масса вещества, загружаемого в аппарат в на­чале этой зоны, для периодического процесса, кг; Cp н — теплоемкости соответствующих веществ или компонентов при Гн, кДж/(кг ∙ К); Th — температура исходного вещества или компонента реакционной массы на входе в аппарат — для непрерывного процесса или же начальная температура стадии теплообмена либо температура вещества, загру­жаемого в аппарат на этой стадии, — для периодического процесса, К;Q4-∑G1‰-ζ,где Gf — расход продукта или компонента реакционной массы на выходе из аппарата — для непрерывного процесса, кг/ч; масса вещества или компонента реакционной массы в конце стадии те­плообмена — для периодического процесса, кг; Tk — температура продукта или компонента реакционной массы на выходе из аппара­та — для непрерывного процесса или же температура реакционной массы в конце зоны теплообмена — для периодического процесса, К; Cp κ — теплоемкость вещества при Тк, кДж/(кг • К).При расчете слагаемых Q1 и Q4 массы веществ Gi берут по дан­ным материального расчета.Тепловой эффект процесса Q3 представляет собой суммарное ко­личество тепла, которое выделяется или поглощается при протека­ющих химических реакциях и физико-химических процессах:Оз = ∑Qp +Qφ-x∙∏>где Qp — тепловой эффект химической реакции; Qψ,x π — тепловой эффект физико-химических процессов.Общий тепловой эффект реакции рассчитывают с использовани­ем удельного теплового эффекта реакции ΔHr, кДж/моль конечного 
84

http://chemistry-chemists.com



продукта. При инженерных расчетах часто используют термохими­ческие величины (тогда qp = -AHr), которые для простых реакций могут быть найдены в справочной литературе. При их отсутствии ве­личину qp определяют с использованием теплот образования из эле­ментов реагирующих и образующихся веществ по закону Гесса.Для реакции вида аА + ЪВ = сС + dD имеем
dab

<⅛=clc -7⅛3, кДж/моль С;
Cx Iu (и¾0=-ΔHf,где q° —теплота образования i-ro реагента.Теплоты образования (энтальпии образования) соединений мо­гут быть найдены в справочниках физико-химических величин. При отсутствии необходимых данных их можно вычислить по теплотам сгорания как разность между теплотой сгорания элементов, входя­щих в состав соединения, и теплотой сгорания самого соединения:¾p=Σ∏⅛γ-⅛γjгде q% — теплота образования соединения; п — число одноименных атомов в молекуле соединения; q≡r — теплота сгорания элемента, кДж/г • атом (ккал/г • атом); q£r —теплота сгорания соединения, кДж/моль (ккал/моль).При отсутствии экспериментальных данных о теплотах сгорания органических соединений их определяют расчетным путем.Теплоты сгорания q≡, жидких органических соединений могут быть определены по формуле Карашаq{F =26,05m+X Agгде т — число электронов, перемещающихся при сгорании молекулы соединения; А — тепловая поправка на изменение структуры соедине­ния или на введение заместителя; ξ — число одноименных поправок.Данный метод расчета основан на предположении, что теплота сгорания является функцией числа электронов, переходящих при горении от сгорающего вещества к кислороду, а каждый замести­тель изменяет значение теплоты сгорания на некоторую постоян­ную величину.

Рассмотрим применение формулы Караша на примерах расчета 
теплоты сгорания бензола и фенола.

При полном окислении бензола образуются диоксид углерода и вода. 
При этом у каждого атома углерода перемещается четыре электрона, 
а у каждого атома водорода — один электрон. Таким образом, при сгора­
нии бензолаm = 6∙4 + 6∙l = 30; q%r = 26,05 • 30 = 781,5ккал/моль. Экс­
периментальное значение qcr (бензола) = 783,2 ккал/моль.
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В отличие от бензола молекула фенола содержит гидроксильную 
группу. Поправка на гидроксильную группу в ароматическом ядре состав­
ляет 3,5 ккал/моль. Введение кислородсодержащего заместителя в моле­
кулу приводит к тому, что у атомов, связанных с кислородом (окислите­
лем), перемещается на 1 электрон меньше, чем у соединения, не имею­
щего подобного заместителя. Тогда для фенола число перемещающихся 
электронов m = 5∙4+l∙3 + 5∙l = 28.

Теплота сгорания фенола qgr = 26,05 • 30 +3,5 = 732,9 ккал/моль.

Практически найденное значение q = 729,5 ккал/моль.По формуле Караша определяют теплоту сгорания органических соединений в жидком состоянии. Если требуется вычислить тепло­ту сгорания органических соединений, находящихся в других агре­гатных состояниях, необходимо ввести соответствующие поправки, учитывающие теплоты плавления, испарения или растворения. Эти же физико-химические процессы могут сопровождать химические реакции или протекать самостоятельно на стадиях ХТП.C учетом поправки на агрегатное состояние q%r теплота образо­вания соединения qc°=∑∏q3cr-qccr+qcar.Значения теплот испарения и плавления, отсутствующие в спра­вочной литературе, могут быть вычислены с помощью теоретиче­ских и эмпирических формул.Для вычисления теплоты испарения (кДж/кг) в зависимости от имеющихся данных могут быть использованы следующие выра­жения:
уравнение Клаузиуса — Клапейрона

q*c = 19,041g(P2 / P1)/ [(1/ T1 -1∕T2) / М],где P1 и P2 — парциальное давление паров жидкости при темпера­туре (К) соответственно T1 и T2, Па; M — молекулярная масса ис­паряющейся жидкости;
уравнение Нернстаqκc =4,16T(9,51gT + 0,007T)∕M,где T — температура кипения жидкости, К; M — молекулярная мас­са жидкости;
правило Трутона дис =кт/М,где К — коэффициент, для большинства жидкостей равный 80—90; T — температура кипения, К; M — молекулярная масса жидкости.
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Для определения теплоты плавления в большинстве случаев пользуются формулой Валъдена:

qlιc =56, ITiui/М,где Tnjl — температура плавления, К; M — молекулярная масса со­единения.Для органических соединений существует эмпирическая связь между теплотами плавления и испарения: qτuι = 0,356qpιc.Теплоту растворения (кДж/кг) твердых веществ, обладающих небольшой растворимостью, определяют по формуле
q = 19,04T1T2 lg(c1 / c2) / [(T1 - T2)M],где c1 и с2 — растворимость вещества при температуре (К) соответ­ственно T1 и T2; M — молекулярная масса растворенного вещества.Для непрерывного процесса в установившемся режиме слагае­мое теплового баланса Q5 равно 0.Для периодического процесса количество тепла, необходимое для нагревания отдельных частей аппарата, находят по формулеQ5 =GanCpan(TK-TH),где Gan — масса отдельных запчастей аппарата, кг; Cp aπ — теплоемко­сти отдельных частей аппарата, кДж/(кг ∙ К); Tg1 и Tg1 — средняя тем­пература отдельных частей аппарата в конце и начале нагревания, К.В конце нагревания (охлаждения) среднюю температуру отдель­ных частей аппарата определяют как среднюю арифметическую между температурами стенок со стороны теплоносителя (хладаген­та) и обрабатываемых материалов, соответствующими конечно­му моменту теплового процесса. Если в этот момент температура теплоносителя T1, температура реакционной массы T2 и известны коэффициенты теплоотдачи от более нагретой среды к стенке (α1), от менее нагретой среды к стенке (α2) и коэффициент теплопереда­чи (Кт), то температуры стенок определяют по формуламT1κ = T1 - Kτ (T1 - T2 ) / a1; T2κ = T2 - Kτ (T1 - T2) / a2.Следовательно,T⅛ =(T1κ+T2κ)∕2 = (T1+T2)-Kτ(T1-T2)(l∕a1-l∕a2)∕2.Количество тепла, необходимое для компенсации тепловых по­терь в окружающую среду, рассчитывают по уравнениюОб = ⅛∏βτ∏cr - Icp )τ>где Sτ π — поверхность аппарата, теряющая тепло в окружающую среду; βτ — коэффициент теплоотдачи от нагретой поверхности 
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к окружающей среде, Вт / (м2 ∙ К); Tci — температура стенок поверх­ности, теряющей тепло в окружающую среду, К; Tcp — температура окружающей среды (воздуха), К; — продолжительность процесса, с.Уравнение теплового баланса решают относительно величины которую используют для определения количества теплоносителей (хладагентов), расходуемых на проведение отдельных стадий про­цесса или на весь процесс в целом.Расход пара (кг/ч) на нагревание определяют по формуле
D = Q2∕(Hs-Cpkt),где Hs — энтальпия греющего пара, кДж/кг; Cpk — теплоемкость конденсата; t — температура конденсата, К.Учитывая расход тепла на компенсацию потерь в окружающую среду трубопроводами и арматурой, а также различные неучтенные расходы, средний (часовой или суточный) расход пара увеличивают на основании опытных данных на 20 %. Далее определяют расход­ный коэффициент по пару PKn:PKπ =Dc∕ Gc,где Dc — среднесуточный расход пара, кг; Gc — суточная произво­дительность по готовому продукту, т/сут.Расход электроэнергии на нагревание (кВт • ч):
Eh = Q2/ (3600 η),где η — к.п.д. электронагревательного прибора, принимаемый рав­ным 0,75—0,95.Расход топлива (газа — м3, мазута — кг) при обогреве топочны­ми газами

В = Q2 / (ητQτ )>где ητ — к.п.д. печи, определяемый в результате ее теплового рас­чета; обычно он колеблется от 0,2 до 0,4; Qt — теплота сгорания топлива, кДж/м3 (кДж/кг).Наиболее распространенными охлаждающими агентами являют­ся вода, водные рассолы, воздух. Расход их (кг) определяют по фор­муле ‰ =Q2/[Cp(Tk-Th)]где Cp — теплоемкость охлаждающего агента, кДж/(кг ∙ К); Tk и Th — соответственно конечная и начальная температуры охлаждающего агента.
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Величина Q2 (тепло, которое необходимо подвести к аппарату или отвести от него для протекания процесса в регламентных тем­пературных условиях) связана с теплотехническими характеристи­ками аппарата. Для непрерывного процессаQ2 = KτSτΔTcp, (3.6)где Kτ — коэффициент теплопередачи, Вт / (m2∙ К); St — тепло­обменная поверхность аппарата, м2; ATcp — средняя полезная раз­ность температур между теплоносителем (хладагентом) и реакци­онной массой в аппарате.Уравнение (3.6) решают относительно Sτ; последующие расче­ты зависят от конструкции элементов теплообменной поверхности аппарата. Для аппаратов, у которых поверхность теплообмена ли­митирована конструктивными особенностями (аппараты с рубаш­ками, трубчатки), величину St сравнивают с фактической поверх­ностью теплообмена Sψ. При этом возможны два случая:a) Sτ ≤ Sφj условия теплообмена удовлетворительные, произво­дительность аппарата не лимитируется скоростью теплообмена;б) Sτ > Sψ; условия теплообмена неудовлетворительные, произ­водительность аппарата при данных теплотехнических характери­стиках лимитируется скоростью теплообмена; в этом случае следует рассмотреть возможности увеличения S, Kτ, ATcp с учетом особенно­стей процесса и конструкции оборудования.Если аппарат снабжен элементами теплообмена, поверхность ко­торых можно изменить, то, исходя из величины Sτ, определяют раз­меры элементов и их число. Например, для змеевиков определяют число витков, принимая диаметр трубки и диаметр витка змеевика.Для стадий охлаждения и нагревания периодических процессов используют уравнение теплопередачиQ2 = KτSτΔTcpxi, (3.7)где Kτ, St, ATcp — то же, что и в уравнении (3.6); х — продолжи­тельность стадии теплообмена. Теплотехнические характеристики Kt и ATcp предварительно определяют для каждой стадии. Следует учитывать, что увеличение средней полезной разности температур ATcp допустимо только в узких пределах. Большое повышение (или понижение) температуры стенки аппарата, соприкасающейся с ре­акционной массой, может вызвать нежелательные возмущения — местные перегревы (или переохлаждения), в результате чего сни­жается выход готового продукта. Кроме того, при большой разности температур затруднено регулирование процесса в реакторе.Для стадий процесса, связанных с химическими превращениями, необходимую поверхность теплообмена рассчитывают по формуле (2.38) в нулевой момент времени, когда тепловая нагрузка макси­
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мальна. Из всех рассчитанных значений St выбирают максималь­ное и сравнивают его с фактической поверхностью теплообмена.Для стадий, характеризующихся условием Sτ > Sψ, по уравнению (3.7) пересчитывают продолжительность стадий теплообмена, а за­тем продолжительность всей операции и еще раз проводят расчет числа единиц и производительности оборудования.Затраты энергии в производстве необходимы не только для обе­спечения теплообмена, но и для осуществления технологических стадий — приведения в движение различных механизмов, транс­портирования реакционных масс, перемешивания, фильтрации, создания вакуума и т. д.Расход электроэнергии (кВт • ч) на приведение в движение раз­личных механизмов
Eg=Nτ,где N — мощность электродвигателя, приводящего в движение ме­ханизм, кВт; τ — продолжительность работы, ч.Сжатый воздух в химических производствах используют для передавливания жидкостей, продувки осадков на фильтр-прессах, перемешивания при барботировании, отдувки газов из реакцион­ных масс. Расход сжатого воздуха (или инертного газа для легковос­пламеняющихся жидкостей) на передавливание жидкостей

V = V3P /1,013 -IO5где V — расход сжатого воздуха на одну операцию, м3; Vb — объем воздуха в аппарате в конце передавливания, м3; P — давление воз­духа, Па.Давление, создаваемое в аппарате при передавливании, опреде­ляют по уравнению
P = 10,13[Hp + pu2(l + ∑ξ) / (2g)] + P0,где P0— давление в пространстве, куда подается жидкость, Па; H — статическая высота подачи (расстояние по вертикали между аппа­ратами), м; и — скорость жидкости в трубопроводе, м/с; ∑ξ — сум­ма всех местных сопротивлений; р — плотность передавливаемой жидкости, кг/м3.На основании опытных данных можно считать, что потеря напо­ра составляет от 20 до 50 % от статической высоты подачи.Расход сжатого воздуха на продувку фильтр-прессов (м/сут.) равенУ = Кв5фтпа,где Kb — удельный расход сжатого воздуха; по опытным данным значение Kb может быть принято 3 м3 / (ч • м2) при давлении сжа­
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того воздуха 0,2—0,4 M∏a(2—4 кгс/см2); Sψ— суммарная поверх­ность рам фильтр-пресса, м2; τπ — продолжительность продувки, ч; а — число операций продувки в сутки.Давление воздуха, поступающего в аппарат для перемешивания барботированием, на окисление в жидкой фазе и на десорбцию га­зов из жидкости, определяют по уравнению
P = 10,13[Hp2 + p1u2(l+∑ξ)/ (2g)] + P0,где p1 и P2 — плотность соответственно воздуха и перемешивае­мой жидкости, кг/м3; и — скорость воздуха в трубопроводе (20— 40 м/с); H — высота столба перемешиваемой жидкости, м; P0 — давление над жидкостью, Па.Количество воздуха (м3 на операцию) имеющего давление Р, которое расходуется при перемешивании, может быть определено по формуле W = KpSτ,где S — зеркало перемешиваемой жидкости, м2 ; τ — продолжи­тельность одной операции перемешивания, ч; Kp — расход сжатого воздуха при барботировании на 1 м2 зеркала поверхности жидко­сти, в зависимости от необходимой интенсивности перемешивания. Согласно опытным данным, Kp равен: при энергичном перемешива­нии — 60, при среднем — 48, при слабом — 24 м/(м2 • ч).В пересчете на атмосферное давление расход воздуха (м3) на одну операцию W0π = KpSτP; часовой расход W4 = KpSP; суточный расход Wc = aKpSP (где P — давление сжатого воздуха, атм; а — число опе­раций в сутки).Вакуум в химических производствах применяют для транспор­тирования жидкостей, пневмотранспорта твердых частиц, филь­трования на вакуум-фильтрах, для сушки, перегонки, упаривания жидкостей.Объем воздуха, который надо удалить с помощью вакуума при транспортировании жидкостей, можно без большой погрешности принять равным объему воздуха, содержащегося в аппарате, в ко­торый поступает жидкость.Объем воздуха, удаляемого при фильтровании на вакуум-филь­трах, на основании опытных данных может быть принят равным 17 м3 воздуха на 1 м2 фильтрующей поверхности в час.Количество воздуха, отсасываемого при сушке или перегонке под вакуумом, на основании опытных данных может быть принято равным 0,1—0,2 м3 на 1 кг испаряемой жидкости.Учитывая подсос воздуха через неплотности аппаратов и комму­никаций, следует увеличить среднее необходимое количество отса­сываемого воздуха на 25% по сравнению с расчетной величиной.
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Расход энергии, как правило, определяется на 1 т 100%-го готового продукта. Расход сжатого воздуха, вакуума и холода может быть пред­ставлен в виде соответствующего расхода электроэнергии. При этом приняты следующие значения пересчетных коэффициентов: 1 м3 сжа­того воздуха (в пересчете на нормальные условия) — 0,1 кВт • ч; 1 м3 удаляемого воздуха (с помощью вакуума) — 0,0225 кВт • ч; 1 кДж холода, выработанный компрессором, — 0,0001—0,00015 кВт • ч.Расходные коэффициенты по энергии характеризуют техниче­ский уровень производства и служат исходными данными для рас­чета себестоимости готовой продукции.
З.б. Участие специалистов-смежников в разработке 

технологической части проектаВ разработке технологической части проекта принимают уча­стие инженеры-проектировщики различных специальностей: мон­тажники, строители, теплотехники, электротехники, специалисты по водоснабжению и канализации, отоплению и вентиляции, ав­томатизации и контрольно-измерительным приборам, конструкто­ры нестандартного оборудования (при необходимости), экономи­сты-сметчики. Работа большинства специалистов-смежников над проектом начинается после получения соответствующих заданий от проектировщиков-технологов.Такая организация работ требует от технологов-проектировщи­ков определенных знаний в смежных областях для правильной под­готовки необходимой информации.Специалисты по монтажному проектированию получают зада­ние от технологов в виде технологической схемы, на которой по­казано все оборудование и относительное повысотное расположе­ние его или же рекомендуемые отметки для размещения отдельных аппаратов. Указываются характеристики трубопроводов (диаметр, рабочие и максимально возможные давления и температуры), за­порные устройства, первичные контрольно-измерительные прибо­ры. Технологи определяют и представляют категории производств по взрыво- и пожароопасности.На основании технологического задания разрабатывают компо­
новку оборудования и монтажные чертежи.Основная задача компоновки оборудования — размещение его в цехе, обеспечивающее правильную организацию технологическо­го процесса. При компоновке учитывают требования технологии, техники безопасности и охраны труда, санитарные, строительные, противопожарные нормы.В результате компоновки выявляют конфигурацию, размеры со­оружений, этажность, нагрузки на межэтажные перекрытия, число 
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и расположение лестниц и другие необходимые данные для разра­ботки строительной части проекта.Важным вопросом, который необходимо решить предваритель­но, является вопрос о размещении оборудования — в здании или на открытых площадках. Размещение оборудования на открытых площадках обеспечивает улучшение условий труда на производ­ствах с большими количествами токсичных, огнеопасных веществ; позволяет снизить капиталовложения за счет уменьшения объемов строящихся зданий и расходов на вентиляцию, а также сократить сроки сдачи объектов в эксплуатацию. При решении вопроса о вы­носе оборудования на открытые площадки руководствуются «Переч­нем технологического оборудования химической промышленности, установленного на открытых площадках».В здании оборудование можно размещать на этажах, площадках, этажерках. Высота этажей промышленного здания кратна 0,6 м, наиболее часто ее принимают равной 6,0 и 7,2 м. Площадка пред­ставляет собой одноярусное сооружение (в здании или вне его), опирающееся на самостоятельные опоры или конструкции здания, на оборудование. Отметки площадок (по высоте) также должны быть кратны 0,6 м. Этажерка — это сооружение с самостоятельны­ми опорами, двух- и многоярусное, размещаемое в здании или вне его. Высота ярусов этажерок должна быть кратна 1,2 м, но не менее 4,8 м.При проектировании принимается сетка несущих колонн для зданий 6×6 м, для этажерок — 6x6 и 9x6 м.В подавляющем большинстве случаев для размещения обору­дования выбирают здание прямоугольной формы; его высоту, раз­меры, расстояние между этажами определяют в ходе компоновки. Первые решения по компоновке оборудования принимает техно- лог-проектировщик при разработке технологической схемы, когда решаются вопросы о способах загрузки, передачи промежуточных продуктов и реакционных масс, об относительном расположении оборудования по высоте.Выбор принципа компоновки (единый зал, разделение цеха на помещения) зависит от числа производств в цехе, токсичности, огне- и взрывоопасности производств.Если позволяют требования технологии, то производства, наи­более опасные в отношении взрыва или пожара, следует размещать в одноэтажных зданиях у наружных стен, в многоэтажных здани­ях — на верхних этажах.Объемно-планировочные решения помещений с производства­ми категорий А, Б, E и помещений, где возможно выделение взры­воопасных и токсичных веществ, должны исключать вероятность проникновения этих веществ в производственные помещения дру­гих категорий.
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Производства, где имеются выделения вредных веществ, следует 
размещать в высоких помещениях, с повышенным соотношением 
строительного объема к объему аппаратов.

Цеховые хранилища больших количеств токсичных, огне- и взры­
воопасных веществ целесообразно размещать вне зданий цеха. При 
этом хранилища не должны затемнять световые проемы, затруд­
нять доступ к цеху.

Сосуды, работающие под давлением, нужно устанавливать на от­
крытых площадках, в отдельных зданиях или помещениях, примы­
кающих к производственным зданиям и отделенных от них капи­
тальной стеной.

При компоновке оборудования нужно обеспечить рациональ­
ную организацию рабочих мест, стремиться к уменьшению фронта 
обслуживания оборудования. Аппаратуру целесообразно распола­
гать по ходу технологической схемы в ряд вдоль продольных осей 
здания, избегая пересечения и удлинения материальных потоков. 
Каждый аппарат необходимо устанавливать таким образом, чтобы 
его можно было легко обслуживать, проводить наружный осмотр, 
текущий ремонт, достаточно просто монтировать и демонтировать. 
Люк аппарата должен находиться примерно на 1 м от пола этажа 
или площадки для обслуживания.

При установке оборудования необходимо предусмотреть следу­
ющее:

— основные проходы в местах постоянного пребывания рабо­
тающих, а также по фронту обслуживания щитов управления — 
шириной не менее 2 м; рабочие проходы по фронту обслуживания 
машин (компрессоров, насосов, газодувок и т. п.) и аппаратов, 
имеющих ручное управление, местные контрольно-измерительные 
приборы, — шириной не менее 1,5 м;

— проходы между аппаратами, а также между аппаратами и сте­
нами помещения — не менее 1 м;

— проходы у оконных проемов, доступных с уровня пола или 
площадки, — не менее 1 м;

— ремонтные площадки для разборки и чистки аппаратов 
и их частей без загромождения рабочих проходов, основных и за­
пасных выходов и площадок лестниц.

На первом этаже, как правило, размещают сырьевые емкости, 
аппараты для растворения, подготовки сырья, отделения упаков­
ки и хранения готовой продукции. Сырьевые емкости, представ­
ляющие собой большей частью тяжелые аппараты, устанавлива­
ют на фундаментах. При установке на верхних этажах аппаратуры 
с провисанием через перекрытие ее располагают ближе к оси ко­
лонны, но так, чтобы аппарат не попал на балку-ригель и на нахо­
дящееся под ним оборудование.
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В цехах категорий А, Б, E не допускается устройство подвалов, приямков для оборудования. Такие устройства в виде исключения допускаются в том случае, если без них невозможно организовать технологический процесс. В таких случаях подвалы и приямки должны быть обеспечены непрерывно действующей приточно-вы­тяжной вентиляцией.В многоэтажных производственных зданиях предусматривают­ся проемы (6x6 и 6x12 м) для поднятия оборудования на верхние этажи и улучшения аэрации. Проемы рекомендуется размещать по возможности равномерно по длине помещения в центральной части перекрытия или у глухих стен. На площадь первого этажа под монтажным проемом оборудование не устанавливают. В цехе не­обходимо предусмотреть ворота стандартного размера рядом с мон­тажным проемом и отделением упаковки и хранения готовой про­дукции.Каждое производственное помещение должно иметь два выхода. Не допускаются эвакуационные выходы через помещения, где рас­положены производства категорий А, Б и Е.При объемно-планировочных решениях здания цеха необходимо предусмотреть вспомогательные помещения (вентиляционные ка­меры, электросборки, цеховую ремонтно-механическую мастерскую, пульт управления со щитами контрольно-измерительных приборов и средств автоматизации) с учетом категорийности производства.Для производств разной категории необходимо предусмотреть соответствующие вентиляционные системы. Их следует распола­гать вблизи наружных стен, в помещениях, легко доступных и до­статочно свободных для проведения работ по ремонту, монтажу и демонтажу. Не допускается размещение приточных и вытяжных вентиляционных агрегатов в одной камере.Для производств категорий А, Б, Е, в которых возможно выделе­ние больших количеств взрывоопасных или ядовитых паров и га­зов, необходимо предусмотреть аварийную вытяжную вентиляцию.Административно-хозяйственные и бытовые помещения следует располагать в отдельно стоящих зданиях или в пристройках к про­изводственным помещениям, отделенным от них капитальной сте­ной. В последнем случае связь производственных отделений с адми­нистративно-хозяйственными и бытовыми помещениями должна осуществляться через лестничную клетку или тамбур.Номенклатура и размеры административно-хозяйственных и бытовых помещений определяются действующими нормативами («Строительные нормы и правила. Вспомогательные здания и поме­щения промышленных предприятий»).Компоновочные решения представляют в виде планов и раз­резов. Планы каждого этажа (площадки) вычерчивают отдельно, 
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на них наносят все оборудование в виде наружных контуров с ори­ентацией относительно осей здания и привязкой к осям колонн, стенам здания. Разрезы выполняют по сечениям, наиболее нагру­женным по высоте, чтобы обосновать выбор расстояния между эта­жами.При решении вопроса о выносе оборудования на открытые пло­щадки большое значение имеет мощность установки. Предпочти­тельны установки большой мощности, обладающие высокой тепло­вой инерцией.При размещении оборудования на открытых площадках должны быть обеспечены дистанционный контроль, регулирование и управ­ление работой оборудования с центрального пульта, расположен­ного в специальном помещении; соответствующая теплоизоляция, а при необходимости — обогрев технологических аппаратов, тру­бопроводов, арматуры, контрольно-измерительных приборов для предотвращения застывания или замерзания транспортируемых продуктов; широкое использование аппаратуры в качестве несущих конструкций для рабочих площадок и лестниц.
В задании на теплоснабжение и теплоизоляцию технолог-проек­тировщик представляет следующие сведения: наименование, число единиц каждого вида и число работы часов теплопотребляющего оборудования, наименование рекомендуемого теплоносителя или хладагента и требуемые их параметры, максимальный и средний часовые расходы теплоносителя (хладагента) на единицу оборудо­вания, сведения о суммарном расходе теплоносителя (хладагента), о параметрах продукта или реакционной массы в теплопотребляю­щем аппарате. В заданиях на теплоизоляцию указывается, с какой целью предусматривается изоляция аппаратов и трубопроводов: для предотвращения теплопотерь, для защиты от термических ожо­гов или обморожения вследствие пониженной температуры в аппа­рате или трубопроводе.
В задании по проектированию энергоснабжения производства ин­женер-технолог определяет характеристики механизмов с электро­приводом — насосов, компрессоров, аппаратов с перемешивающи­ми устройствами. Рассчитывает и приводит потребную мощность на валу двигателя и рекомендуемую мощность двигателя. В задании на электроснабжение технолог обязательно указывает особенности окружающей среды (нормальная, пожароопасная, взрывоопасная, коррозионная, жаркая, пыльная, влажная, сырая), а также приводит характеристику помещений, в которых будет размещено электрообо­рудование в соответствии с ПУЭ. В зависимости от класса и группы выбирает соответствующее электрооборудование. При использова­нии электрообогрева в здании указывают способ электрообогрева, предполагаемую конструкцию и мощность электроустановки.
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В задании на водоснабжение и канализацию приводятся сведения о потреблении воды на охлаждение аппаратов и сбросе стоков в ка­нализацию, характеристика охлаждаемых продуктов, расход и тем­пература холодной и горячей воды. Указывается, из какой системы оборотного водоснабжения должна подаваться охлаждающая вода: приводится потребность проектируемого производства в свежей воде. Следует иметь в виду, что использование свежей воды для тех­нологических нужд допускается в исключительных случаях.Для проектирования канализационных систем технолог приво­дит часовой, суточный, годовой расходы стоков для каждого ис­точника и дает характеристику загрязнений, а также соображения о том, в какую систему канализации должен быть направлен сток. Достоверность сведений о загрязнениях и их составе позволяет пра­вильно выбрать направление сброса стоков, рационально спроек­тировать системы водоснабжения и канализации. В задании приво­дится также информация о необходимости бесперебойной подачи воды и последствиях внезапного прекращения ее подачи, о возмож­ности загрязнения сбрасываемой воды при неисправности техноло­гической аппаратуры, сведения о том, в каких помещениях следует предусмотреть смыв полов. В этом задании сообщаются сведения, необходимые для проектирования систем обеспечения водой произ­водственного персонала: численность работающих и пользующихся душем по сменам, место размещения аварийных душей.
Задание на проектирование отопления и вентиляции выдает­ся обычно после разработки компоновочных решений. В нем ука­зывают класс взрыво- и пожароопасности помещения, категорию и группу по ПУЭ, характеристику вредностей, сопутствующих техно­логическому процессу (наличие газов, избыточной теплоты, пыли, влаги, химический состав парогазовых смесей), данные об источ­никах выделения вредностей, площадь и температуру поверхностей аппаратов и оборудования, площадь открытых поверхностей, вид тепловой изоляции оборудования.Когда по условиям технологического процесса для предотвраще­ния выделения вредностей следует предусмотреть местные отсосы от аппаратов, компрессоров, насосов и другого оборудования, при­водится характеристика продукта, который необходимо удалять.
Задание на проектирование средств контроля и автоматиза­

ции технологического процесса технолог-проектировщик разра­батывает после выбора параметров контроля, схем регулирования и определения необходимости тех или иных блокировок. В состав задания входят технологическая схема с указанием точек контроля и регулирования параметров, основные данные для выбора и рас­чета средств автоматизации, блокировки и предупредительной сиг­нализации.
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Для того чтобы специалист по КИПиА мог провести расчет и вы­бор приборов, он должен располагать информацией о свойствах и параметрах эксплуатации регулируемых сред. Поэтому в техно­логическом задании на КИПиА приводятся рабочая и максималь­ная температуры; давление — рабочее, максимальное, до клапана, после клапана (при сбросе давления), давление насыщенных паров при рабочей температуре; расход — минимальный, нормальный, максимальный; уровень — максимальный, нормальный, мини­мальный; плотность при рабочих условиях и при 20° С; вязкость при рабочих условиях; влажность и коэффициент сжимаемости газа; характеристики корродирующего действия среды; показатель pH для водных сред.Для определения стоимости оборудования технологи выдают специалистам по расчету смет спецификации аппаратуры и обору­дования.
Задание на составление технико-экономической части проекта включает сводный товарный баланс производства, сведения о ка­честве продукции, данные о расходе реагентов, вспомогательных материалов, сжатого воздуха, азота, тепла, холода. Смежные специ­алисты выдают данные о потреблении воды, тепловой и электриче­ской энергии.Проектировщики-экономисты должны приступать к работе над проектом на первых этапах. При этом рассматривают комплекс во­просов, связанных с экономической эффективностью предложенной технологической схемы, выбором сырья, обосновывают мощность производства, определяют эффективность капитальных вложений.После разработки технологами технологической схемы и состав­ления товарного баланса производства экономисты рассчитывают стоимость товарной продукции и определяют по средневзвешен­ным нормативам технико-экономические показатели. Устанавли­вают, какой должна быть сметная стоимость строительства, что­бы не произошло ухудшения технико-экономических показателей по сравнению с ранее утвержденными, и сообщают затем выводы и рекомендации, которые следует учитывать при дальнейшем про­ектировании.
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Глава 4
СИСТЕМА АВТОМАТИЗИРОВАННОГО 
ПРОЕКТИРОВАНИЯ ПРОИЗВОДСТВ

4.1. Процесс проектирования как объект автоматизацииДлительность этапа традиционного проектирования сложного химического производства такова, что зачастую спроектированное производство может морально устареть уже ко времени оконча­ния его проектирования. Поэтому необходим пересмотр существу­ющей практики проектирования, что сегодня находит отражение в развитии и внедрении автоматизированного проектирования. Автоматизированное проектирование — это взаимодействие ин­женера-проектировщика с комплексом технических средств с це­лью разработки, анализа, усовершенствования или оптимизации проектных решений. При этом процесс переработки информации осуществляется при взаимодействии человека с ЭВМ в режиме ак­тивного диалога с использованием языков программирования.Создание систем автоматизированного проектирования (САПР) технологических процессов состоит не только в автоматизации про­цессов сбора, накопления и обработки информации, изготовлении текстовой и графической документации (что само по себе суще­ственно ускоряет сроки проектирования), но и (что более важно) в применении теории и методологии системного проектирования. Последнее заключается в комплексном рассмотрении проблемы с детализацией на каждом уровне и этапе проектирования и в учете взаимосвязей между ними.Очевидно, что при традиционном проектировании, когда в боль­шинстве случаев проектировщики идут по пути упрощения задачи путем априорного отсеивания части связей на основе опыта и ин­туиции, очень сложно не только учесть, но и оценить такой объем данных. Это можно сделать только при использовании развитых САПР.В качестве объекта автоматизации процесс проектирования химических производств представляет собой сложную кибернети­ческую систему сбора и целенаправленной переработки входной научно-технической информации в выходную информацию в виде проекта нового производства.
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Традиционный подход к проектированию имеет следующие не­достатки: а) не всегда используются новейшие достижения науки и техники в области технологии и организации строительства вви­ду сложности поиска и анализа соответствующих разделов научной информации; б) недостаточно прорабатываются вопросы повыше­ния производительности труда и снижения расходов материальных и энергетических ресурсов из-за сложности анализа всего многооб­разия технологических и иных проектных решений, что приводит к необходимости доработки принятых проектных решений на дей­ствующих производствах; в) невозможны просмотр альтернативных вариантов организации технологического процесса и соответствен­но выбор оптимальных решений; г) отсутствует оптимизация функ­ционирования отдельных процессов и производств в целом, что затрудняет создание рециклических схем и схем с использованием вторичных материальных и энергетических ресурсов; д) невозмож­ны полный сбор, обработка и учет статистики отказов оборудова­ния, аварийных случаев, что не позволяет гарантировать надеж­ность функционирования технологической схемы; е) длительные сроки разработки процесса, проектирования и вывода на проект­ную мощность не позволяют создавать производства, отвечающие уровню развития технологии к моменту их освоения; ж) система инженерных расчетов, излагаемая в методических рекомендациях по проектированию, обычно базируется на упрощенных методиках и не предусматривает широкого применения экономико-математи­ческих методов; при этом рекомендуемые методы проектных рас­четов не предусматривают совместного решения смежных задач, а окончательный вариант проекта принимается на основе аналогий и опыта проектировщика.Исследования действий отдельных проектировщиков и целых коллективов в процессе создания проекта показали, что 30—40 % времени тратится на согласование отдельных частей проекта, около 50—60 % — на выполнение эскизов, чертежей, расчетов, составле­ние проектной документации, и только 10—20 % — на творческое осмысление задачи. Кроме того, решения принимаются без вари­антной проработки, а в основе расчетов и согласований обычно лежат укрупненные показатели, на базе которых и выполняется корректировка решений по совокупности показателей. При такой практике проектирования получение технологически и экономиче­ски оптимального проекта проблематично.Один из радикальных способов решения проблем, стоящих перед проектными организациями, — автоматизация проектирования.Выделены три основных этапа (уровня) автоматизации проекти­рования, качественно отличающихся друг от друга:1) автоматизация отдельных рутинных работ и небольших инже­нерных расчетов;
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2) автоматизация сложных задач и их комплексов, решение за­дач по оптимизации, хранение массивов информации в памяти ЭВМ (соответственно — информационное обеспечение традици­онного проектирования), создание библиотек программ различной направленности;3) создание САПР, которые на основе соответствующего матема­тического обеспечения позволяют автоматически принимать реше­ния по многим вопросам стратегии проектирования и выбора адек­ватных методов решения из имеющихся библиотек.
4.2. Функциональная структура и состав САПРВ современной постановке проблема автоматизированного про­ектирования представляется как целенаправленный поиск опти­мального варианта проекта на основе максимального использова­ния достижений науки и техники, совершенствования прикладного математического обеспечения, средств вычислительной техники и информационной базы.САПР — это объединение соответствующей вычислительной тех­ники и модулей программного обеспечения с целью решения про­ектных задач в конкретной области, т. е. это программно-машин­ный комплекс, состоящий из технических средств (технического обеспечения), системного обеспечения, прикладного математиче­ского обеспечения и средств ведения диалога.Исходя из традиционной практики проектирования можно вы­делить четыре этапа проектирования, выполняемых с использова­нием ЭВМ.1. Концептуальное проектирование. Оно предполагает опреде­ление потребности в продукции на основании рыночных данных и планового развития отрасли и включает процессы разработки и принятия решений, ведущих к описанию проекта в общих чертах. На этом этапе основное внимание уделяется анализу ранее извест­ной аналогичной или конкурирующей продукции, анализу патен­тов, стандартов, оценке источников сырья, рынков сбыта. Этот этап является самым ответственным, так как основывается на современ­ном уровне развития технологии, состоянии научных разработок, интуиции проектировщиков. На этом этапе по существу происходит разработка задания на проектирование.2. Проектный анализ. Это анализ методов получения продуктов. Здесь требуется точное определение состава объекта, параметров сырья и конечного продукта, источников энергии и т. д. Аналоги производства или экспериментальные данные лабораторных иссле­дований, данные регламента являются базовыми для формирования технологической схемы производства. Однако при многовариант­
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ности ее реализации оптимальный выбор может быть сделан только с использованием ЭВМ. На этом этапе во многих случаях эффектив­ным является наличие возможности непосредственного изменения схемы в диалоговом режиме. Этот этап можно интерпретировать как предварительную проработку проекта.3. Детальное проектирование состоит в проектировании всех аппаратов и установок, необходимых для производства продукции. На этом этапе определяют конструкционные характеристики обо­рудования, взаимосвязи между отдельными стадиями производ­ства; оценивают возможности рециклов, энергетических потоков, т. е. формируется окончательный вариант технологической схемы.Этапы 2 и 3 тесно взаимосвязаны и часто выполняются как один, особенно при ограниченном числе вариантов технологических схем.4. Подготовка проектной документации состоит в увязке разра­боток предыдущих стадий в виде выходной документации.Рассмотренная технология проектирования по числу этапов от­личается от традиционной, однако охватывает весь спектр вопро­сов, которые необходимо решать.В процессе разработки проекта последовательность выделенных этапов проектирования может меняться: на каждом из них может потребоваться возврат к предыдущим этапам для уточнения или из­менения данных или частных решений.Точность решения задач на каждом из выделенных этапов опре­деляется совершенством математического обеспечения.Использование САПР изменяет содержание работы проекти­ровщика. Если традиционно проектировщик принимал решения на всех уровнях подготовки проекта, то теперь он освобождается от обдумывания результатов промежуточных решений, эту функ­цию выполняет ЭВМ.Анализ функций и содержания частей проекта позволяет вы­делить несколько групп проектных работ, обладающих общими признаками или сходным характером операций, а именно: техно­логическое, общеинженерное, строительное и сантехническое, тех­нико-экономическое проектирование.При разработке САПР целесообразно принять декомпозицию процесса проектирования на два этапа — технологическое и обще­
инженерное проектирование. Для первого характерно создание 
индивидуальных подсистем, ориентированных на автоматизацию проектирования конкретных технологических процессов. На вто­ром этапе создаются общеинженерные подсистемы, практически типовые для любого вида технологических производств (например, водоснабжение и канализация, электрообеспечение и т. д.).В свою очередь, каждая из подсистем состоит из нескольких ча­стей. Например, подсистема «Физикохимия» (входящая в структуру 
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технологического проектирования), основной функцией которой является выдача требуемых характеристик, свойств, параметров веществ и их смесей, должна содержать базы данных по свойствам, комплексы программ для расчета и прогнозирования свойств и т. д.
4.3. Технологическое и общеинженерное проектирование

Технологическое проектирование. Цель его — синтез опти­мальной технологической схемы, расчет материальных и тепловых балансов объекта, выбор типа и расчет параметров аппаратов и ма­шин, разработка систем управления производством.Основу технологического проектирования в САПР составляют математические модели (модули). Благодаря модульному принципу построения подсистем можно использовать типовые решения на от­дельных этапах проектирования, строить разветвленные и гибкие вычислительные схемы.Этап технологического проектирования — наиболее динамич­ный в САПР, поскольку математические модели отдельных ХТП, методы анализа и синтеза технологических схем постоянно совер­шенствуются по мере развития теоретических основ химической технологии, методов вычислительной математики. Это позволя­ет оперативно вносить изменения в разрабатываемые проекты и в действующие производства на этапе их реконструкции.Основу структуры САПР технологического проектирования со­ставляют: банк данных — информационное обеспечение, содержа­щее данные о свойствах перерабатываемых веществ, получаемых веществ, параметрах оборудования и схем, экономические и тех­нико-экономические показатели последних, информационно-спра­вочные данные ит. д.; пакеты прикладных программ общего и спе­циального назначения (алгоритмы решения задач оптимизации, модели аппаратов и технологических схем); алгоритмы синтеза технологических схем; алгоритмы конструкционного расчета и вы­бора оборудования, размещения оборудования; алгоритмы синтеза систем управления.
Общеинженерное проектирование. В процессе проектирова­ния современного производства доля рутинного труда достигает 50 %, и при решении задач этого этапа речь идет не только об авто­матизации, но и о механизации проектных работ.Конечным результатом процесса проектирования является ком­плект документов, чертежей, смет и спецификаций. При традици­онном изготовлении этих материалов затрачивается труд большого коллектива проектировщиков. Поэтому первые разработки САПР были ориентированы на механизацию этой части проекта и в боль­шей степени — на составление спецификаций и комплектование 
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оборудования. C внедрением графических устройств стало возмож­ным изготовление чертежной документации при помощи ЭВМ.Упорядочение вопросов документообразования в САПР позволя­ет существенно сократить сроки их изготовления, повысить каче­ство и снизить трудовые затраты.Решение большинства задач этапа общеинженерного проекти­рования связано с объемным представлением объекта. Это компо­новка оборудования, архитектурно-строительное проектирование, разработка генерального плана, трассировка основных и вспомо­гательных коммуникаций. Благодаря применению ЭВМ совершен­ствуется метод макетирования при проектировании, развивается техника диалоговой графики.
Макетирование и машинная графика. Макеты — это объем­ные прототипы объектов.К основным преимуществам макетов по сравнению с графиче­ским изображением относятся следующие: а) благодаря наглядно­сти улучшается взаимосвязь между проектировщиками разных спе­циальностей, заказчиками и исполнителями, что ускоряет принятие решений, способствует улучшению координации работ и качества проектов; б) появляется возможность увязки и согласования частей проекта, внесения изменений до начала строительно-монтажных работ, получения исходной информации для автоматизированного проектирования; в) наглядное представление о назначении отдель­ных узлов помогает проработать вопросы обслуживания и ремонта оборудования; г) при проведении строительно-монтажных работ макет цеха (производства) служит эталоном и постоянным спра­вочным материалом.При проектировании промышленных объектов в химической промышленности используют макеты, по существу заменяющие графическое сопровождение проекта. Различают макеты ситуаци­онных планов, компоновочные и проектные.
Макет ситуационного плана позволяет получить общую оцен­ку промышленной площадки и при проработке вариантов увязать проектируемые объекты с природными факторами (водоемы, ре­льеф местности, транспортные коммуникации и т. д.). Он обычно не требует подробной деталировки, выполняется в масштабе 1:100 и мельче, на нем изображаются находящиеся на данной территории мосты, железные и автомобильные дороги, водоемы и все основные строения, примыкающие к проектируемому производству.
Компоновочные макеты используют для рационального выбора зданий и сооружений в соответствии с технологическим процессом.
Проектные макеты отличает более тщательная проработка эле­ментов схемы. На них устанавливают модели технологического оборудования, емкостей, трубопроводов, электрических коммуни­каций, средств отопления, вентиляции, контрольно-измерительных 
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приборов. На этом макете прорабатывается оптимальная трасси­ровка трубопроводов при минимальном количестве графической документации.Макетный метод в традиционной форме не позволяет количе­ственно оценить качество полученного проектно-конструкторского решения, так как при этом, как правило, используют лишь некото­рые экспертные оценки, основанные на опыте проектировщиков.Макетирование не относится к средствам автоматизации проек­тирования. Развитием метода макетного проектирования является выполнение деталировочных чертежей в изомерии с помощью ЭВМ. Для этого на макете должны быть проставлены все необходимые ти­поразмеры, требуемые привязки (координаты) узлов (аппаратов) в плане и по высоте. На базе этой информации ЭВМ с помощью определенных программ генерирует изометрическое изображение проектируемого объекта. Если такому изображению сопоставить программы оценки затрат на строительно-монтажные работы, трубопроводы, эстакады, дополнительное оборудование (в зависи­мости от варианта компоновки), то можно выбрать оптимальный вариант компоновки, например, по критерию приведенных затрат.Системы машинной графики (в двух- и трехмерном простран­ствах), в отличие от макетирования, позволяют в значительной степени автоматизировать процесс изготовления чертежной до­кументации. Основу этих систем составляют графические дисплеи и графопостроители. Соответствующее программное обеспечение позволяет не только получать изображение проектируемых объек­тов на экране дисплея или в виде чертежа, но и проводить оптими­зацию компоновочных решений.В распоряжении проектировщика обычно имеется набор графи­ческих элементов, соответствующих различным типам оборудова­ния, строительным конструкциям, фрагментам технологических схем. Поэтому проектировщик в диалоговом режиме, используя соответствующее программное обеспечение, имеет возможность формировать необходимую технологическую схему, корректиро­вать ее на основе получаемых оценок, проводить компоновку обо­рудования.
4.4. Информационное обеспечение САПРВ химической технологии более 50 % исходных данных на проек­тирование и оптимизацию составляют физико-химические и тепло­физические свойства веществ. Причем точность этих значений ока­зывает решающее влияние на определение параметров процесса. Другим видом информации, необходимой для работы САПР, явля­ются данные о технологическом оборудовании. Данные по оборудо­
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ванию необходимы для работы подсистемы конструкционного рас­чета, а стоимостные характеристики — для оценки эффективности реализации процесса. Третий вид информации связан с типовыми решениями, составляющими своего рода «память», или «опыт» си­стемы. Эта информация может ускорить разработку проекта за счет использования готовых решений на различных этапах создания но­вой технологической схемы.Применительно к задачам химической технологии все данные обычно подразделяют на несколько баз данных. Основными из них являются базы «Физико-химические, термодинамические и тепло­физические свойства компонентов и смесей», «Оборудование» и «Технологические решения».
База данных «Физико-химические свойства» обычно содержит свойства чистых компонентов, представляемые константами или функциями. К данным этой базы предъявляют следующие требова­ния: а) свойства, не зависящие от температуры, давления и состава, должны храниться в виде отдельных величин (например, молеку­лярная масса, критические параметры и т. д.); б) свойства, значе­ния которых зависят от температуры, давления и состава, должны представляться в виде коэффициентов соответствующих зависимо­стей (например, давление пара чистых компонентов описывается уравнением Рейделя: P — A1 + (A2ZT) + A3T + A4InT, и хранению подлежат коэффициенты Ai); в) желательно иметь свойства веществ для определенных, например нормальных, условий (температура кипения, теплота испарения и т. д.); г) для функциональных зави­симостей должен быть указан интервал определения параметров; д) для всех данных необходимо иметь ссылку на источник (литера­тура, эксперимент, расчет); е) для всех данных необходимо хранить величину погрешности определения; ж) вносимые данные должны быть лучшими по точности и области определения, следовательно, они должны периодически обновляться; з) база должна быть за­гружена полностью; свойства, которые отсутствуют в литературе, должны определяться экспериментально или рассчитываться в про­цессе заполнения базы.Ниже приведены некоторые базовые формулы для определения свойств чистых веществ при расчете и проектировании массооб­менных процессов:

τκp =τιaιτι .1O1>59√^; Pκp =4,053 105-Tiaill Z^MN;⅛∏,κ. = 88Tkhπ; ¾cπ. =¾c∏.κ.[(l-τ)∕(l-τκ∏π)]°.38;Pl =pv+1050(l-τ)0∙3; pv =[M∕ (82,06 ∙Tkhπ)]∙ 10^;μi =0,399∙106(pl /М)ехр((Нисп ∕8,32-Tkhπ)∙0,408T),где Tκp — критическая температура, К; M — молекулярная масса; Picp — критическое давление, Па; N —число атомов в молекуле;
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НИсп.к — энтальпия испарения при температуре кипения, Дж/моль; 
Tiui — температура плавления, К; Нисп — энтальпия испарения, Дж/ моль; τ = T∕Tκp; τ1fιm = Tκjιπ∕Tκp; pi — плотность жидкости, кг/м3; Pv — плотность пара, кг/м3; μi — вязкость жидкости, Па • с.

База данных «Оборудование» характеризуется большим количе­ством разнородной информации и может иметь структуру, пред­ставленную на рис. 4.1. При формировании этой базы используют характеристические (поисковые) признаки. Приведенная структура дает общее представление о способах формализации описания. На­пример, при описании тарельчатой ректификационной колонны: вид оборудования — колонна; тип — тарельчатая; определяющая характеристика — диаметр; единица измерения — мм. Значение определяющей характеристики — 1000; название характеристи­ки — высота, и т. д.

Рис. 4.1. Обобщенная схема базы данных «Технологическое оборудование»

База данных «Технологические решения» содержит данные об из­вестных технологических решениях как по отдельным стадиям про­изводства, так и по целым схемам. Необходимость в таких базах возникает всегда, когда полученный вариант схемы сравнивают с известными по показателям эффективности, оригинальности, па­тентной чистоты.В простейшем случае работа с базой данных «Технологические решения» может быть легко организована в режиме диалога, если по соответствующим признакам выбирают нужную схему вместе 
107

http://chemistry-chemists.com



с описанием ее основных характеристик. Такой режим работы ор­ганизуют с использованием дисплейной техники.Определение числа баз проводится на основе обобщения опыта проектирования в данной отрасли.
4.5. Прикладное математическое обеспечение САПРПереработка исходной информации, заключенной в базах дан­ных, осуществляется с помощью методов математического моде­лирования, позволяющих не только исследовать явления, недо­ступные физическому моделированию, но и обобщать результаты на основе многократного использования модели и делать прогнозы о возможном поведении процесса при изменении определяющих параметров.Математическое описание типовых процессов химической тех­нологии обычно выражается определенными классами уравнений. Это часто позволяет формализовать процесс его составления и су­щественно облегчает задачу разработки алгоритмов.Прикладное математическое обеспечение является фундаментом решения проблемы. От того, насколько совершенны его содержание и организация, зависит эффективность решения задачи. Комплекс программ, предназначенный дня решения определенной задачи или класса задач (проектной процедуры или класса процедур), вме­сте с документацией, необходимой для его установки и эксплуата­ции, называют пакетом программ. Функциональная схема пакета прикладных программ общего назначения приведена на рис. 4.2. В общей задаче моделирования химико-технологического процесса функции пользователя ограничиваются постановкой задачи моде­лирования и составлением математического описания в виде, при­годном для ввода в систему (в матричном виде).Основу математической модели процесса составляет его матема­тическое обеспечение, формулируемое на базе фундаментальных исследований в области термодинамики, химической кинетики, явлений переноса, статистических методов обработки экспери­ментальных данных. Модели проектирования типовых процессов, синтеза схемы, выбора оборудования и т. д. составляют прикладное математическое обеспечение.Система проектирования может быть представлена в виде отдель­ных подсистем, которые являются реализацией этапов разработки технологической схемы и содержат логически взаимосвязанные подмножества алгоритмов программно-математического обеспе­чения. К ним можно отнести следующие подсистемы: а) информа­ционного обеспечения (содержащую алгоритмы расчета свойств веществ и их смесей); б) выбора типового оборудования и техноло­
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гических схем; в) технологического расчета единиц оборудования и их комплексов в проектном и проверочном вариантах; г) синте­за стадий производства и технологической схемы в целом; д) кон­струкционного расчета оборудования (содержащую модули типо­размеров оборудования, алгоритмы выбора оборудования из рядов стандартов); е) оценки (экономической, термодинамической и т. д.) варианта схемы, способа реализации процесса.

Рис. 4.2. Структура пакета программ общего назначенияПомимо определенных таким образом подмножеств в рамках системы целесообразно выделить подмножество модулей, общих для различных подсистем, которые составляют библиотеку специ­альных программ и стандартных алгоритмов. К ним можно отнести статистические методы обработки данных, методы оптимизации, стандартные методы вычислительной математики. Состав приклад­ного математического обеспечения, необходимого при разработке технологической схемы, приведен на рис. 4.3.
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Рис. 43. Состав прикладного математического обеспечения САПР

http://chemistry-chemists.com



Глава 5 
СИНТЕЗ И АНАЛИЗ ХИМИКО­
ТЕХНОЛОГИЧЕСКИХ СИСТЕМ

В промышленности тонкого органического синтеза, выпускаю­
щей красители, химико-фармацевтические препараты, компоненты 
для кинофотоматериалов, добавки к полимерным материалам и т. 
п., а также промежуточные продукты для их производства, эксплу­
атируются как индивидуальные, так и совмещенные технологиче­
ские схемы.

Индивидуальные технологические схемы используют для полу­
чения непрерывным способом многотоннажных продуктов (ни­
тробензол, анилин, фталевый ангидрид, антрахинон), а также для 
производства периодическим способом продуктов, которые трудно 
или невозможно получить непрерывным способом ввиду сложно­
сти, многостадийности, уникальности технологии (2-нафтол, аш-, 
гамма-, и-кислоты, кубовые полициклохиноновые и индигоидные 
красители и т. д.).

Характеризуются такие схемы наличием жесткой связи между 
узлами (агрегатами). Это обстоятельство значительно уменьшает 
или полностью исключает возможность их использования для на­
работки нескольких видов продукции, а в случае сокращения по­
требности в продукте, нарабатываемом по индивидуальной схеме, 
приводит к значительным простоям технологического оборудова­
ния и к увеличению капитальных затрат.

Совмещенные технологические схемы мобильны и практически 
лишены указанных недостатков. Они позволяют на одной систе­
ме технологического оборудования получать последовательно не­
сколько продуктов, что обеспечивает высокий коэффициент исполь­
зования оборудования, снижение удельных капитальных затрат, 
расходов на заработную плату и в итоге — себестоимости готовой 
продукции. В таких схемах можно применять аппараты (узлы) 
большой единичной мощности. Недостатки совмещенных техно­
логических схем состоят в необходимости остановок оборудования 
для мытья и чистки при переходе с одного получаемого продукта 
на другой; в возможности загрязнения продукта и его потерях при 
смене ассортимента; в трудностях подбора ассортимента получас-
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мых на одной схеме продуктов, подбора оборудования из-за разли­чия в параметрах (условиях) процессов при производстве разных конечных продуктов.И все же использование рационально организованных совме­щенных схем для производства малотоннажных продуктов несо­мненно экономически выгодно, поэтому их успешно применяют в производствах органических красителей и промежуточных про­дуктов. Согласно статистическим данным, из 575 обследованных схем этой подотрасли 383 (67 %) организованы как индивидуаль­ные и 192 (33 %) — как совмещенные. На совмещенных техноло­гических схемах вырабатывается 786 продуктов (больше половины от общего ассортимента), что составляет в среднем по четыре про­дукта на каждую схему.При создании совмещенных технологических схем решается за­
дача синтеза химико-технологической системы (XTC), пригодной для последовательного размещения ряда химико-технологических процессов (ХТП).При размещении ХТП в существующей XTC (в случае исполь­зования освободившегося оборудования для наработки новых ви­дов продукции и при смене ассортимента получаемых красителей и промежуточных продуктов) решается задача анализа химико-тех­
нологической системы.

5.1. Синтез многоассортиментных 
химико-технологических системТакая задача возникает при создании многовариантных совме­щенных технологических схем. Ее решение неоднозначно по следу­ющим причинам. C одной стороны, разнообразие типов химических превращений и физико-химических процессов, применяемых для получения органических красителей и промежуточных продуктов, требует создания практически для каждого производства индивиду­альной технологической схемы, аппаратурное оформление которой максимально отражает все технологические особенности данного ХТП. C другой стороны, малотоннажность большинства произ­водств промышленности тонкого органического синтеза и значи­тельное изменение ассортимента во времени делают экономически целесообразными максимально универсальные схемы с возможно­стью выпуска большого числа продуктов в режиме совмещения. Эти две особенности приводят к необходимости сочетать преиму­щества специализации и универсальности и ориентироваться при проектировании на технологические схемы, пригодные для реали­зации определенного класса ХТП, близких в технологическом от­ношении.
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Основным этапом синтеза многоассортиментных XTC на уровне цеха или группы цехов является распределение ХТП по технологи­ческим схемам, т. е. разделение множества процессов проектиру­емого ассортимента на классы. При рациональном распределении достигаются следующие цели:— максимальная загрузка совмещенных схем, когда при перехо­де от продукта к продукту практически нет простоев оборудования;— сокращение до минимума внутрицеховых материальных и энергетических коммуникаций;— специализация обслуживания технологических схем и груп­пировка по схемам продуктов, близких по цвету или другим физи­ко-химическим свойствам, для сокращения времени перехода от од­ного ХТП к другому.
5.1.1. Подобие технологических стадий

Характеристические признаки. Характеристическими, или поисковыми, признаками являются показатели, характеризующие условия проведения технологической стадии, функционально-кон­структивные элементы оборудования (его физические элементы и свойства), в котором может быть реализована данная стадия ХТП. К таким признакам относятся следующие:1) тип оборудования, необходимого для проведения стадии (или установленного в химико-технологической системе);2) материал оборудования, обеспечивающий его устойчивость к коррозии;3) рабочий диапазон температур;4) рабочий диапазон давлений;5) условия перемешивания реакционной массы (тип мешалки, число оборотов, критерий Рейнольдса);6) конструкция элементов поверхности теплообмена, интенсив­ность теплообмена;7) способы загрузки сырья в аппараты и передачи реакционных масс (самотек, перекачивание насосом, передавливание).
Мера подобия двух технологических стадий. Подобие много­стадийных ХТП определяется сходством их стадий. Для построения критерия сходства i-й и j-й технологических стадий используют сле­дующие понятия и обозначения:
S — число совпадающих ненулевых характеристических призна­ков i-й и j-й стадий;
U — число характеристических признаков, ненулевых для i-й ста­дии и нулевых для j-й стадии;
V — число характеристических признаков, нулевых для i-й ста­дии и ненулевых для j-й стадии.Если определены характеристические признаки, описывающие все свойства стадий ХТП, то с учетом указанных обозначений мерой 
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подобия двух произвольных технологических стадий будет величи­на (коэффициент) aij, что может быть представлено рис. 5.1 и фор­мулой (5.1)aij=S∕(S+U + V).

i-я стадия j-я стадия

Рис. 5.1. Представление меры подобия i-й и/-й технологических стадийДля того чтобы количественно оценить меру подобия двух тех­нологических стадий, для любого к-го характеристического при­знака вводится его вес Ψfc, масштабирующий технологическую зна­чимость признака. При известных Ψfc выражение для определения меры подобия двух стадий принимает вид 
¾j = ∑Ψfc/ ∑ψfc+∑ψfc+∑ψj,

.k∈S k∈t∕ fc∈V )
(5.2)

где к ∈ S означает, что k-й признак принадлежит совокупности S, ит. д.Наибольший вес имеют признаки, называемые основными, или 
информативно существенными. Отсутствие такого признака у од­ной из стадий при сравнении двух стадий значительно уменьшает меру их технологического подобия, что свидетельствует о несовме­стимости стадий (например, ректификация и фильтрация). К ос­новным признакам относятся тип оборудования, необходимого для реализации стадии, его материал, условия теплообмена и т. д. Зна­чения в промышленности органических красителей и промежуточ­ных продуктов приняты в результате специального анализа влияния технологических факторов на возможность реализации стадии ти­повых процессов.Для иллюстрации рассмотрим пример определения меры подо­бия технологических стадий. Сравним стадию ацилирования в про­изводстве N-фенилимида 4-аминонафталевой кислоты и стадию циклизации в производстве красителя дисперсного желтого 43 по­лиэфирного, а также названную стадию ацилирования и стадию араминирования в производстве красителя дисперсного рубиново­го 2С:
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Данные, необходимые для определения меры подобия указанных стадий, приведены в табл. 5.1.
Таблица 5.1

Определение меры подобия стадий химико-технологических процессов

Характеристические признаки Циклизация и аци­
лирование

Ацилирование 
и араминирование

S U V S U V

Реактор (емкостный аппарат) 200 — — 200 — —

Рубашка 50 — — 50 — —

Змеевик — — — — — 50

Сталь/эмаль 200 — — 200 — —

Мешалка якорная, 50 об/мин 60 — — 60 — —

40 — — 40 — —

Пар, 0,4 МПа 20 — — 20 — —

Охлаждающая вода 20 — — 20 — —

ВОТ — — — — — 300

Сжатый азот 20 — — 20 — —

Кожухотрубный теплообменник 40 — — 40 — —
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Окончание табл. 5.1

Характеристические признаки Циклизация и аци­
лирование

Ацилирование 
и араминирование

S U V S U V

Вакуум 20 — — 20 — —

Приемник отгона 20 — — 20 — —

Анилин — — 40 40 — —

Уксусная кислота 40 — — — 40 —

о-Фенилендиамин — 40 — — — —

4-Нитронафталевый ангидрид — — 20 — 20 —

4-Бензоилнафталевый ангидрид — 20 — — — —

4-Бром-М-метилантрапиридон-1,9 — — — — — 10

Сода кальцинированная — — — — — 10

ИТОГО 730 60 60 730 60 370Мера подобия стадий ацилирования и циклизации
aij= 730/(730 + 60 + 60) = 0,859.Мера подобия стадий ацилирования и араминирования

aij= 730/(730 + 60 + 370) = 0,629.Уменьшение меры подобия стадий во втором случае обусловле­но различием в конструкциях элементов поверхности теплообмена применяемых аппаратов и в типах теплоносителей. Ацилирование анилина ангидридом 4-нитронафталевой кислоты в уксусной кисло­те происходит при 393 К, что достигается подачей пара давлением 0,4 МПа в рубашку аппарата. Араминирование в производстве дис­персного рубинового 2С проводят при температуре около 473 К. Ис­ходные вещества загружают в реактор и нагревают сначала паром (0,4 МПа) через рубашку, а затем — подачей жидкого высокотемпе­ратурного теплоносителя (ВОТ) в змеевик аппарата. Как характери­стический признак ВОТ имеет большой вес Ψfc, поскольку позволя­ет достичь температур, доступных только для этого теплоносителя, а подготовка ВОТ (нагревание и испарение) требует создания спе­циальных печей и существенных капитальных затрат.
5.1.2. Подобие двух многостадийных ХТПСложной задачей является выбор меры сходства двух многоста­дийных ХТП, каждая пара стадий которых имеет различный уро­вень технологического подобия (αl∙j).
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Пусть i-я стадия принадлежит ХТП «К», i — (1, 2, п), а j-я ста­дия принадлежит ХТП «L»,j = (1, 2, и). Если процессы имеютнеодинаковое число стадий, то оно выравнивается введением «фик­тивных» стадий, меры подобия которых корректируются в зависи­мости от результатов последующих операций по определению меры подобия двух ХТП.По выражению (5.1) для aij вычисляют элементы квадратной ма­трицы порядка п мер подобия стадий химико-технологических процес­сов «К» и «L», в которой индексы строк соответствуют номерам стадий процесса «К», а индексы столбцов — номерам стадий процесса «L».Для определения меры подобия двух ХТП из всех полученных значений выбирают такие, которые обеспечивают максимальное 
п пзначение выражения У. У ai j. При формировании этой суммы ис- 

I=IJ=Iпользуют только по одному значению aij из каждой строки и каж­дого столбца матрицы. Этим обеспечивается однозначное соответ­ствие i-й стадии процесса «К» и j-й стадии процесса «£», т. е. условие непересекаемости стадий ХТП. В качестве меры подобия двух ХТП принимают выражение
1 п п

Bkl = -max '∑'∑aij. (5.3)
П i=lj=lРассмотрим определение Bkl(ajj^) для процессов получения краси­телей кубового золотисто-оранжевого 2Ж (процесс «К») и дисперс­ного желтого 43 полиэфирного (процесс «L»).Ниже дана краткая характеристика стадий обоих ХТП.Стадии процесса получения кубового золотисто-оранжевого 2Ж:1) араминирование в нитробензоле в присутствии соды и хлор­ной меди:

2) кристаллизация полученного промежуточного продукта;3) фильтрация и промывка промежуточного продукта;4) сушка;5) карбазолирование в концентрированной серной кислоте:
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6) выделение красителя при разбавлении водой;7) фильтрация красителя;8) очистка красителя кристаллизацией;9) фильтрация красителя;10) сушка красителя.Стадии процесса получения дисперсного желтого 43 полиэфир­ного:1) приготовление комплекса бензоилхлорида и хлорида алюми­ния в хлорбензоле;2) бензоилирование аценафтена:
+ PhCOCl →

COPh3) отгонка хлорбензола и разложение комплекса водой в кислой среде;4) разделение органического и водного слоев;5) окисление 5-бензоилаценафтена в уксусной кислоте:

6) фильтрация 4-бензоилнафталевого ангидрида;7) взаимодействие 4-бензоилнафталевого ангидрида с о-фени- лендиамином в уксусной кислоте:

8) фильтрация красителя;9) сушка красителя;10) регенерация уксусной кислоты.В результате определения попарного подобия стадий ХТП полу­чения обоих красителей построена матрица (табл. 5.2), при анализе которой найдена совокупность значений aij, определяющих макси- 
п пмум выражения У, У αij∙ (соответствующие значения в табл. 5.2 под- 

i=lj=lчеркнуты). Значение ¾∙, близкое к нулю, свидетельствует о полном 
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отсутствии сходства данных стадий. Например, стадия разделения в производстве дисперсного желтого 43 не может быть реализована на оборудовании ни одной из стадий получения кубового золоти­сто-оранжевого красителя. Выбор низкого значения ai 10 (α7 10) для формирования указанной суммы определен соблюдением условия, обеспечивающего непересечение стадий ХТП. При выборе, напри­мер, максимального элемента этого столбца a2 10 = 0,782 пришлось бы заменить значение a2 5 = 0,865 на a7 5 = 0,020, что привело 
п пбы к уменьшению У, У aij, так как a2 5 + a7 10 больше, чем a2 10 + i=lj=l

+ а7, 5-Мера подобия рассматриваемых процессов Bkl — (0,500 + + 0,865 + 0,985 + 0,022 + 0,841 + 0,798 + 0,985 + 0,853 + 0,023 + + 0,0998)/10 = 0,6969.
Таблица 5.2

Матрица подобия стадий ХТП получения красителей дисперсного желтого 
43 полиэфирного (II) и кубового золотисто-оранжевого 2Ж (I)

Кубо­
вый 

золо- 
тисто- 
оран- 

жевый 
2Ж

Дисперсный желтый 43 полиэфирный

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

1 0,401 0,452 0,500 0,015 0,395 0,001 0,491 0,001 0,018 0,371
2 0,853 0,831 0,800 0,050 0,865 0,007 0,830 0,007 0,062 0,782
3 0,012 0,013 0,021 0,002 0,020 0,985 0,021 0,985 0,008 0,023
4 0,009 0,011 0,012 0,022 0,013 0,028 0,010 0,028 0,998 0,011
5 0,731 0.841 0,706 0,011 0,752 0,016 0,792 0,016 0,022 0,682
6 0,764 0,751 0,723 0,041 0,726 0,011 0,798 0,011 0,041 0,706
7 0,012 0,013 0,021 0,002 0,020 0,985 0,021 0,985 0,008 0,023
8 0,853 0,831 0,800 0,050 0,865 0,007 0,830 0,007 0,062 0,782

9 0,012 0,013 0,021 0,002 0,020 0,985 0,021 0,985 0,008 0,023
10 0,009 0,011 0,012 0,022 0,013 0,028 0,010 0,028 0,998 0,011

Примечание. Подчеркнуты значения, определяющие максимум выражения 
п п
Σ ΣX∕
i=lj=l

5.1.3. Классификация ХТП с использованием 
попарных мер подобияПопарные меры подобия процессов используют для определения возможности реализации ХТП на совмещенных технологических схемах. Пусть имеется т проектируемых ХТП. Необходимо прове­
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сти их классификацию и распределить по технологическим схемам. Сначала рассчитывают меры подобия Bkl и составляют матрицу по­добия всех пар проектируемых ХТП. Это квадратная матрица раз­мерности «т», симметричная относительно главной диагонали, так как Bkl = Blk и Bkk = 1. Матрица подобия многостадийных ХТП яв­ляется совокупностью базовых данных для их классификации.Рассмотрим проведение такой классификации на численном примере. Исходная матрица подобия восьми ХТП представлена в табл. 5.3. В исходной матрице подобия находят элемент Bkl, име­ющий максимальное значение; в данном примере B3 4 = 0,9981. По­этому процессы, соответствующие получению продуктов № 3 и 4, объединяются в один усредненный ХТП {3, 4}.
Таблица 5.3

Исходная матрица подобия восьми многостадийных ХТП

№ХТП 1 2 3 4 5 6 7 8

1 1,0
2 0,9941 1,0
3 0,9941 0,9961 1,0
4 0,9960 0,9980 0,9981* 1,0
5 0,8945 0,8978 0,8943 0,8978 1,0
6 0,9543 0,9815 0,9518 0,9549 0,9206 1,0
7 0,9005 0,8990 0,8990 0,9005 0,9685 0,9233 1,0
8 0,6317 0,6312 0,6312 0,6317 0,6377 0,6414 0,6399 1,0

* См. примечание к табл. 5.2Далее рассчитывают уровни подобия этого усредненного про­цесса всем остальным, представленным в матрице, как полусуммы значений уровней подобия каждого процесса процессам № 3 и 4:Bi, {3j4} = (¾j з + Bij 4) / 2 = (0,9941 + 0,9961) /2 = 0,9950;B2 {34} = (B2 3 + в2; 4)/2 = (0,9961+0,9980)/ 2 = 0,9970;B5 {3j4} = (B5j 3 + B5,4 ) / 2 = (0,8943 + 0,8978) /2 = 0,8960, и т. д.Остальные элементы Bkl остаются без изменения.После объединения ХТП № 3 и 4 и пересчета Bkl получают новую (промежуточную) матрицу подобия, размерность которой на еди­ницу меньше размерности исходной матрицы:
№ ХТП 1 2 {3 + 4} 5 6 7

1 1,0
2 0,9941 1,0

{3 + 4} 0,9950 0.9970* 1,0
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Окончание таблицы

№ ХТП 1 2 {3 + 4} 5 6 7

5 0,8945 0,8978 0,8960 1,0
6 0,9549 0,9518 0,9535 0,9206 1,0
7 0,9005 0,8900 0,8998 0,9685 0,9233 1,0
8 0,6317 0,6312 0,6314 0,6377 0,6414 0,6399

* См. примечание к табл. 5.2Максимальное значение в данной матрице имеет B2, {з, 4} = = 0,9970. Поэтому процесс № 2 присоединяют к классу, уже образо­ванному процессами № 3 и 4. Коэффициенты подобия полученного класса {2, 3, 4} оставшимся ХТП рассчитывают путем усреднения мер подобия Bkl, взятых из основной матрицы подобия (табл. 5.3).Например, В{2 3 4} 6 = (¾6 + -¾6 + В4,б)/3 = (0,9815 + 0,9518 + + 0,9458)/3 = 0,9528 и т. д. В результате образуется новая проме­жуточная матрица подобия, в которой присутствует усредненный процесс {2, 3,4}:

* См. примечание к табл. 5.2

№ ХТП 1 {2 + 3 + 4} 5 6 7 8

1 1,0
{2 + 3 + 4} 0.9947* 1,0

5 0,8945 0,8966 1,0
6 0,9549 0,9528 0,9206 1,0
7 0,9005 0,8995 0,9685 0,9233 1,0
8 0,6317 0,6314 0,6377 0,6414 0,6399 1,0

В этом случае максимальный коэффициент Bkl = B1 {2,3,4} = = 0,9947, что позволяет получить новый объединенный класс хи­мико-технологических процессов {1, 2, 3, 4}. По изложенной выше методике проводится переход к новой матрице подобия, в которой максимальное значение имеет элемент B5 7:
№ХТП {1 + 2 + 3 + 4} 5 6 7 8

{1+2 + 3 + 4} 1,0
5 0,8961 1,0
6 0,9334 0,9206 1,0
7 0,8998 0,9685* 0,9233 1,0
8 0,6315 0,6377 0,6414 0,6395 1,0

* См. примечание к табл. 5.2Это приводит к формированию класса процессов {5, 7}. Далее проводят объединение соответствующих столбцов и строк послед-
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ней матрицы и усреднением значений Bkl основной (исходной) матрицы подобия находят значения В{1 j2,3,4}jl и ¾,7},l Следующий этап классификации исходных ХТП приводит к результатам, пред­ставленным ниже:
№ ХТП {1+2 + 3 + 4} {5 + 7} 6 8

{1 + 2 + 3 + 4} 1,0
{5 + 7} 0,8985 1,0

6 0,9534* 0,9220 1,0
8 0,6315 0,6388 0,6414 1,0

* См. примечание к табл. 5.2И, наконец, получают итоговую матрицу подобия ХТП:
№ХТП {l+2 + 3 + 4 + 6} {5 + 7} 8

{1 + 2 +3 + 4+6} 1,0
{5 + 7} 0,9032 1,0

8 0,6336 0,6388 1,0В результате восемь проектируемых производств оказываются разбитыми на три класса, близких в технологическом отношении: к первому классу относятся химико-технологические процессы № 1, 2, 3, 4 и 6; второй класс образуют процессы № 5 и 7; процесс № 8 имеет невысокие коэффициенты подобия с объединенными ХТП 1—4, 6 (0,6315) и 5, 7 (0,6388), выделяется в отдельный класс и мо­жет быть реализован при данной совокупности процессов только на индивидуальной технологической схеме.Высокое значение меры подобия процессов (Bkl — 0,99—0,90) свидетельствует о том, что все химико-технологические процессы, относящиеся к такому классу, могут размещаться на технологиче­ской схеме, спроектированной для любого ХТП данного класса, без ее существенных изменений.Более низкие значения мер подобия ХТП (0,9—0,7) свидетель­ствуют о том, что при реализации процессов на одной схеме необ­ходимо провести определенные организационные и технические мероприятия (внесение в схему нового оборудования, изменение компоновки оборудования по сравнению с индивидуальными схе­мами). Объем таких мероприятий обратно пропорционален коэф­фициентам подобия размещаемых процессов.При значении Bkl ниже 0,60 считается, что размещение таких процессов в одной XTC нецелесообразно и требуется проверить воз­можность реализации ХТП на другой схеме или проектировать ин­дивидуальные технологические схемы.Выше при сравнении химико-технологических процессов полу­чения кубового золотисто-оранжевого 2Ж и дисперсного желто­
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го 43 полиэфирного был определен коэффициент Bkl — 0,7. В со­ответствии с этим рассмотрим, какие изменения нужно внести в технологическую схему кубового красителя (I) для размещения дисперсного красителя (II). На технологической схеме (рис. 5,2) для упрощения не показаны загрузка исходных веществ, вспомога­тельные потоки, конструкция элементов поверхности теплообмена, перемешивающих устройств, контрольно-измерительные приборы. Нумерация аппаратов совпадает с нумерацией стадий ХТП (напри­мер, аппарат I-I предназначен для проведения 1-й стадии ХТП-1, аппараты 6-1, 7-П — для проведения 6-й стадии ХТП-I и 7-й стадии ХТП-П, и т. п.). Согласно матрице подобия стадий ХТП-I и -II, узел 
1-I не может быть использован для проведения ни одной из стадий ХТП-П, так как aij имеют низкие значения, а в узлах 2-1, 3-1, 5-1, 6-1, 
8-1, 9-1 и 10-1 размещаются стадии ХТП-П (табл. 5.2), как показано на рис. 5.2. Для реализации оставшихся трех стадий этого процесса требуется внести в схему дополнительное оборудование (узлы З-П, 
4-П и 10-11), а еще два узла (7-1 и 4-1) исходной схемы остаются неис­пользованными при размещении ХТП-П, так как этот процесс имеет меньшее число стадий фильтрации и сушки, чем ХТП-1.

Рис. 5.2. Технологическая схема, необходимая для размещения кубового (I) 
и дисперсного (II) красителей (см. описание в тексте)

5.1.4. Расчет числа единиц и производительности 
оборудования для совмещенных технологических схемПосле выбора типа оборудования, которое необходимо в совме­щенной схеме для реализации всех ХТП, производится расчет его производительности и числа единиц. При этом должны выполнять­ся следующие условия: для каждого i-ro ХТПAfmax - Afmin - m⅛ T1+Tli+... + Tn ≤T∙, (5.4)
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AzfJnin7I + AffSin7II + ∙ ∙ ∙+ jwSin7N ≥ 7o6πpгде T — общая продолжительность функционирования совмещенной схемы; T1+ T11+... + Tn — время наработки отдельных продуктов; Mjnax HMjnin — соответственно максимальный и минимальный коэффициен­ты мощности узла в технологической схеме при наработке i-ro продук­та; Робщ — суммарная производительность схемы по всем продуктам.В одном технологическом узле могут находиться несколько ос­новных аппаратов, в этом случае коэффициент мощности j-τo узла совмещенной технологической схемы рассчитывают по формуле
M}∑‰∕τj∙, (5.5)где qoπ — съем с одного аппарата технологического узла в пересчете на готовый продукт (кг с операции); τj∙ — продолжительность опера­ции в одном аппарате.Для емкостных аппаратов съем с одного аппарата определяется по формуле

Qon = Vaπφ∕Vτ, (5.6)где Van— объем аппарата по ГОСТ; φ — коэффициент заполнения; Vt — объем реакционной массы на данной стадии, соответствую­щей получению 1 т готового продукта.При проектировании совмещенной схемы может оказаться, что для получения размещаемых на ней продуктов в соответствии с дан­ными регламентов используют растворы кислот, щелочей, солей и других распространенных реагентов различных концентраций. Так, анализ регламентов 48 органических красителей показал, что наиболее часто используют водные растворы нитрита натрия, карбо­ната натрия, гидроксида натрия, хлороводородной кислоты, ацета­та натрия. Но в то же время раствор гидроксида натрия применялся восьми концентраций, сода — шести, нитрит натрия — одиннадцати концентраций. Естественно, что такой разнобой неудобен, и до на­чала проектирования должна быть по возможности проведена уни­фикация сырья и реагентов, заключающаяся в установлении типовых концентраций растворов и использовании минимального числа наи­менований сырья. Это приводит к сокращению числа единиц обору­дования, коммуникаций в схеме и трудовых затрат.К увеличению возможностей (вероятности) совмещения химико­технологических процессов (что важно при создании эффективных совмещенных схем) приводят использование в определенной степе­ни унифицированного оборудования (т. е. оборудования, способного работать в достаточно широком диапазоне условий) и замена жест­кой связи между технологическими узлами на мобильную связь, ор­ганизуемую в зависимости от технологической необходимости. Так, 
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стальные эмалированные емкостные аппараты с нижним спуском, снабженные рубашками и змеевиками, позволяют работать при раз­личных режимах и интенсивностях теплообмена, в разных средах, дают возможность организовать в зависимости от свойств реакци­онной массы ее самотек, перекачивание насосом, передавливание сжатым газом. Барабанные гребковые вакуум-сушилки применяют для сушки, а фильтр-прессы — на стадиях фильтрования большого числа органических красителей и промежуточных продуктов.При организации мобильных связей между узлами для потоков жидкого сырья, подвижных реакционных масс (растворы, эмуль­сии, разбавленные суспензии), газов применяют коммутационные щиты, распределенные между технологическими узлами, которые расположены на отдельных площадках. К коммутационным щитам подводят входные и выходные трубопроводы узлов, и в зависимо­сти от конкретной технологии осуществляется связь между ними (рис. 5.3). Большое значение для увеличения вариантности совме­щенных схем имеет компоновка оборудования.

Рис. 5.3. Фрагмент мобильной совмещенной технологической схемы:
1—4 — технологические узлы; 5 — хранилище жидкого реагента 

(растворителя); 6 — коммутационный щит; 7—9 — насосы

5.2. Анализ химико-технологических систем 
в промышленности тонкого органического синтезаВ основе анализа существующей химико-технологической систе­мы лежит задача взаимодействия ХТП и XTC с целью определения возможности размещения процесса в системе.Рассмотрим общую задачу. Имеется XTC, состоящая из N узлов, в каждом узле находится совокупность технологического оборудо­вания Rk. В этой системе предполагается разместить несколько ХТП (последовательно), каждый из которых состоит из s стадий (s ≤ N). Для проведения одной стадии процесса требуется совокупность обо­рудования Ri- Размещение возможно при выполнении следующих условий: 1) стадии ХТП являются непересекающимися, т. е. для реа­лизации двух разных стадий не используется один и тот же техноло­
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гический узел; 2) при размещении стадии в узле Rk — Ri ≥ 0; 3) вся
N Sсовокупность стадий ХТП полностью входит в XTC: ∑Rk -∑Rι ≥0.
1 1Для оценки эффективности взаимодействия химико-технологи­ческого процесса с химико-технологической системой (размещения ХТП в XTC) применяют критерий

N s
V = ∑Rk-∑Rι, (5.7)

1 1характеризующий степень использования оборудования XTC. Опти­мальным будет размещение в системе такого процесса, для которо­го критерий Y будет минимальным (У = min).
5.2.1. Размещение ХТП в XTC без учета ограничений системы

Информационно-логические модели. Если известны характеристи­ческие признаки, описывающие все свойства стадий ХТП и узлов XTC, стадия и узел могут быть представлены информационно-логи­ческими моделями (ИЛМ). ИЛМ стадии (узла) называют логический вектор в информативном пространстве К (1,2,..., fc) характеристиче­ских признаков с координатами μi и μ∫ соответственно (координаты вектора принимают только два значения: 1 — если данный признак имеется у стадии Xl ll или узла XTC; 0 — если признак отсутствует):αcτ = {μ1μ2...μi...μfc}; (5.8)ay3∏a={μiμ2∙∙∙μp∙∙μk}∙ (5.9)В таком случае ИЛМ ХТП будет матрица с числом строк s (число стадий ХТП), числом столбцов к (число характеристических при­знаков), в которой строка описывает стадию процесса:
μιιμi2∙∙∙μii∙∙∙μik

μ21μ22∙∙∙μ2i∙∙∙μ2k................................. (5.10)
μsιμi2 ∙ ∙ ∙ μ≤t ∙ ∙ ∙ μsk •ИЛМ XTC — матрица с числом строк N (число узлов в XTC), чис­лом столбцов к, в которой строка описывает узел системы:
μiιμi2∙∙∙μlr∙∙μik

ll21ll22 ■ ■ ∙ll2j ∙∙∙P-2k................................. (5.11) 
μsιμi2 • ■ ∙ μsj ∙ ∙ ∙ μs⅛ •
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Размещение процесса в системе с использованием ИЛМ прово­дится последовательным сравнением каждой строки матрицы ХТП с каждой строкой матрицы XTC. Если узел имеет все технологиче­ские свойства Cμz)> необходимые для проведения стадии процесса (μ = 1), то рассматриваемая стадия размещается в данном узле си­стемы.
Варианты размещения ХТП. Решение задачи размещения ХТП в XTC получают в виде ориентированного графа (рис. 5.4), вклю­чающего все варианты размещения без учета ограничений, опре­деляемых существованием в XTC связей между технологическими узлами. Вершины графа соответствуют стадиям ХТП, в вершинах находятся узлы XTC одинакового технологического назначения (т. е. узлы, в которых данная стадия процесса может проводиться). Граф является ориентированным, так как имеется определенное на­правление связи между вершинами, обусловленное тем, что перера­ботка сырья в готовую продукцию осуществляется последовательно в соответствии со стадиями ХТП.

Вершины графа (стадии)

Рис. 5.4. Пример ориентированного графа, включающего варианты 
размещения ХТП в XTC (см. описание в тексте)Рассмотрим на конкретном примере, как решается задача разме­щения ХТП в XTC с использованием ИЛМ. Пусть имеется условная XTC, состоящая из девяти технологических узлов, в каждом из кото­рых находится по одному аппарату (рис. 5.5). Узлы системы имеют следующие показатели, характеризующие их функционально-кон­структивные элементы:

1 — емкостный стальной эмалированный аппарат, снабженный пропеллерной мешалкой и рубашкой для обогрева и охлаждения;2 и б — автоматизированные фильтр-прессы, изготовленные из стали;
3 — стальная барабанная вакуум-сушилка, снабженная рамной мешалкой и рубашкой для обогрева и охлаждения;4 и 7 — емкостные стальные эмалированные аппараты, снабжен­ные рамной мешалкой и рубашкой для обогрева и охлаждения;5 — емкостный стальной аппарат, снабженный рамной мешал­кой;
8 — емкостный стальной аппарат, снабженный рамной мешал­кой и рубашкой для охлаждения и обогрева;
9 — барабанный вакуум-фильтр, изготовленный из стали.
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Рис. 5.5. Условная химико-технологическая система:
1—9 — технологические узлы (описание см. в тексте)В данной химико-технологической системе предполагается прове­сти процесс получения красителя кислотный желтый метаниловый. При этом необходимо последовательно определить: 1) все варианты размещения ХТП в XTC; 2) варианты, реализуемые с учетом ограни­чений системы; 3) оптимальный вариант размещения ХТП в XTC.Исходными продуктами для получения красителя кислот­ный желтый метаниловый являются метаниловая кислота и NjN- дифениламин. Метаниловую кислоту диазотируют нитрозилсерной кислотой, получаемой из нитрита натрия и серной кислоты по реак­ции (1). При сочетании диазосоединения с дифениламином в кис­лотной среде получают азокраситель по реакции (2). После этого реакционную массу нейтрализуют содой и выделяют краситель из раствора высаливанием при действии хлорида натрия по реак­ции (3). Суспензию красителя в виде натриевой соли отфильтро­вывают, пасту высушивают, краситель измельчают и упаковывают.

SO3H SO3Na
Ohnh ^Qn=n^ + Na2SO3→-<θ^NHH^2^N=N<^>
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Аппараты дня размещения стадий процесса выбирают исходя из условий. Для проведения диазотирования (J) необходимо ис­пользовать емкостные реакционные аппараты, имеющие элементы поверхности теплообмена для охлаждения реакционной массы, так как экзотермический процесс диазотирования при периодической организации вследствие неустойчивости диазосоединений проте­кает при низкой температуре. Реакторы должны быть защищены от коррозии.Сочетание диазосоединения с дифениламином происходит в кис­лой среде. Условия процесса (2) близки к диазотированию, поэто­му основные аппараты для этой стадии могут быть аналогичны ап­паратам для проведения диазотирования метаниловой кислоты. В обоих случаях для интенсификации теплообмена и создания раз­витой поверхности контакта фаз нужно использовать перемешива­ние суспензий по всему реакционному объему, что достигается с по­мощью рамных мешалок. Таким образом, стадии диазотирования и азосочетания могут проводиться в емкостных стальных эмалиро­ванных аппаратах, снабженных рамными мешалками и рубашками для отвода тепла. Для данного ХТП совместить эти технологические стадии в одном узле XTC нельзя, так как при азосочетании диазосо­единения с дифениламином суспензия диазосоли постепенно при­бавляется к раствору азосоставляющей. Эти стадии являются пере­секающимися. В то же время периодическая организация процесса позволяет объединить стадии азосочетания и нейтрализации полу­ченного красителя.Выделение красителя из раствора высаливанием происходит в нейтральной среде и не сопровождается тепловым эффектом. По­этому стадию (3) целесообразно проводить в стальном емкостном аппарате (можно использовать и аппарат, изготовленный из друго­го материала, например стальной эмалированный аппарат, но для упрощения задачи такой вариант не рассматривается), не имею­щем теплообменных устройств, снабженном рамной мешалкой для перемешивания получающейся суспензии красителя.Стадии фильтрации и сушки красителя протекают в отсутствие коррозии и могут быть проведены, соответственно, с использова­нием фильтр-пресса и барабанной вакуум-сушилки с перемешива­ющим устройством и рубашкой для обогрева. Это оборудование может быть изготовлено из стали.Таким образом, ХТП красителя кислотный желтый метаниловый включает следующие технологические стадии: I — диазотирование; II — азосочетание и нейтрализация красителя; III — выделение кра­сителя из раствора; IV — фильтрация; V — сушка красителя.В данном примере узлы XTC и стадии ХТП описываются следую­щими характеристическими признаками: 1 — емкостный аппарат; 2 — фильтр-пресс; 3 — барабанный вакуум-фильтр; 4 — барабанная
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вакуум-сушилка; 5 — охлаждение; 6 — обогрев; 7 — пропеллерная мешалка; 8 — рамная мешалка; 9 — сталь; 10 — сталь — эмаль.Если определены общие характеристические признаки, то мож­но составить информационно-логические модели (ИЛМ) XTC и ХТП (табл. 5.4 и 5.5).
Таблица 5.4

Информационно-логическая модель XTC

Узлы Признаки

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

1 1 0 0 0 1 1 1 0 0 1

2 0 1 0 0 0 0 0 0 1 0

3 0 0 0 1 0 1 0 1 1 0

4 1 0 0 0 1 1 0 1 0 1

5 1 0 0 0 0 0 0 1 1 0

6 0 1 0 0 0 0 0 0 1 0

7 1 0 0 0 1 1 0 1 0 1

8 1 0 0 0 1 1 0 1 1 0

9 0 0 1 0 0 0 0 0 1 0

Таблица 5.5
Информационно-логическая модель ХТП

Стадии Признаки

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

I 1 0 0 0 1 0 0 1 0 1

п 1 0 0 0 1 0 0 1 0 1

ш 1 0 0 0 0 0 0 1 1 0

IV 0 1 0 0 0 0 0 0 1 0

V 0 0 0 1 0 1 0 1 1 0Размещение ХТП в XTC производится наложением каждой стро­ки ИЛМ ХТП (стадии процесса) на каждую строку ИЛМ XTC (узел системы). Рассмотрим эту операцию более подробно. Узел 1 XTC имеет три характеристических признака (1, 5 и 10), необходимые для прове дения стадии I ХТП, но признак 8, имеющийся у этой ста­дии, отсутствует у данного узла, поэтому стадию I нельзя проводить в узле 1. Аналогичная процедура сравнения позволяет установить, что стадия I может быть реализована в узлах 4 и 7 системы. Так как стадия II ХТП (азосочетание и нейтрализация) по характеристиче­ским признакам полностью сходна со стадией I, то первая и вторая вершины ориентированного графа имеют вид
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4,7→4,7→
i πПоследовательное наложение третьей строки ИЛМ ХТП на каж­дую строку ИЛМ XTC позволяет установить, что стадия выделения красителя размещается в узлах 5 и 8, при этом узел 8 имеет ха­рактеристические признаки 5 и 6, «лишние» для стадии III. Таким же способом проводится размещение в XTC и оставшихся стадий ХТП. В результате получается ориентированный граф, включающий все варианты размещения процесса в системе без учета ее ограни­чений:

4, 7→4, 7→5, 6→2, 6→ 3 
I II Ш IV VВарианты размещения, для реализации которых требуются связи 

4 —> 4 и 7 —> 7, должны быть исключены из дальнейшего анализа, так как в этом случае стадии I и II ХТП будут пересекающимися, а объединение их в одном узле по условиям организации процесса исключается. В итоге остаются следующие 8 вариантов размещения ХТП в XTC:
I II III IV V

1. 4 →7 ->5 →2 →3

2. 4 →7 ->5 →6 →3

3. 7 →4 →5 →2 →3

4. 7 →4 ->5 →6 →3

5. 4 →7 ->5 →2 →3

6. 4 →7 →8 →6 →3

7. 7 →4 →8 →2 →3

8. 7 →4 →8 →6 →3Для реализации всех указанных вариантов в химико-техноло­гической системе должны существовать все связи, обозначенные стрелками. Однако имеющаяся система оборудования, в которой проводится размещение процесса, уже обладает определенными связями между технологическими узлами. Чтобы сопоставить свя­зи, необходимые для реализации всех вариантов размещения ХТП в XTC, и связи, имеющиеся в системе, используют матрицу смеж­ности ориентированного графа и матрицу ограничений системы.
5.2.2. Реализуемые варианты размещения ХТП в XTCДля выбора реализуемого варианта размещения ХТП в XTC со­ставляют матрицы смежности ориентированного графа и ограни­чений XTC.
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Матрица смежности ориентированного графа показывает все связи между узлами XTC3 которые требуются для реализации всех вариантов размещения ХТП в XTC3 полученных при взаимодействии их ИЛМ.
Матрица ограничений химико-технологической системы показы­вает связи, существующие в действительности между узлами XTC.Обе матрицы квадратные, число строк и столбцов в них равно числу узлов в XTC. Например, i-я строка матрицы ограничений по­казывает связи i-ro узла в XTC со всеми оставшимися узлами. При наличии связи i-ro узла с k-м узлом элемент матрицы xik = 1, при отсутствии такой связи xik = 0. Связь между i-м и k-м узлом суще­ствует, если имеется возможность передачи реакционной массы (по трубопроводам или другими способами) из i-ro узла в k-ый узел, соответствующей обратной связи может не существовать (xki = 0). Диагональные элементы матриц показывают связь узла с самим со­бой. Они, например, равны 1, если перемешивание реакционной массы в аппарате осуществляется насосом.В соответствии с организацией XTC (см. рис. 5.5) и связями меж­ду узлами в ориентированном графе составим матрицу ограниче­ний системы (табл. 5.6) и матрицу смежности графа (табл. 5.7).

Таблица 5.6
Матрица ограничений химико-технологической системы

Узлы Узлы

1 2 3 4 5 6 7 8 9

1 0 1 0 1 0 0 0 0 1

2 0 0 1 0 0 0 0 0 0

3 0 0 0 0 0 0 0 0 0

4 0 0 0 0 1 0 0 0 0

5 0 1 0 0 0 1 0 0 0

6 0 0 1 0 0 0 1 0 0

7 1 0 0 1 0 0 0 1 0

8 0 0 0 0 0 1 0 0 1

9 0 0 0 0 0 0 1 0 0

Таблица 5.7
Матрица смежности ориентированного графа

Узлы Узлы

1 2 3 4 5 6 7 8 9

1 0 0 0 0 0 0 0 0 0

2 0 0 1 0 0 0 0 0 0
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Окончание табл. 5.7

Узлы Узлы

1 2 3 4 5 6 7 8 9

3 0 0 0 0 0 0 0 0 0

4 0 0 0 0 1 0 1 1 0

5 0 1 0 0 0 1 0 0 0

6 0 0 1 0 0 0 0 0 0

7 0 0 0 1 1 0 0 1 0

8 0 1 0 0 0 1 0 0 0

9 0 0 0 0 0 0 0 0 0В матрице смежности графа имеются строки (в данном приме­ре — строки 1 и 9), которым соответствуют технологические узлы, входящие в XTC, но не используемые для размещения стадий XTIL Это делается для удобства сравнения матрицы смежности и матри­цы ограничений, в частности, при обработке на ЭВМ.Варианты, которые реализуются с учетом ограничений XTC, определяются наложением матрицы смежности графа на матрицу ограничений XTC. При этой операции сопоставляются соответству­ющие строки матриц (1 и 1, 2 и 2 и т. д.). Сравниваются элементы матрицы смежности (xij — 1) с элементами матрицы ограничений (x'ij). Если х'у = 1, то связь, необходимая для проведения процесса, имеется в XTC. Если x'l∙j∙ = 0, то необходимая связь отсутствует, и ва­риант размещения ХТП, включающий эту связь, не может быть ре­ализован в данной XTC.Результаты сравнения приведены в табл. 5.6 и 5.7. На матрице ограничений XTC кружками обозначены связи, которые требуются для размещения ХТП и имеются в XTC. На матрице смежности ори­ентированного графа зачеркнуты технологические связи, необходи­мые для реализации ХТП, но отсутствующие в данной XTC.В итоге варианты размещения ХТП в XTC, для которых требуют­ся связи 4 → 7; 4 → 8; 7 → 5 и 8 → 2, не могут быть реализованы в XTC, что связано с существованием жестких связей между узлами. Из восьми вариантов размещения ХТП в XTC, полученных на пер­вом этапе решения задачи, для выбора в дальнейшем оптимального варианта остаются только два:7→4→ 5 →2→3h7→4→5→ 6 → 3.К увеличению числа вариантов реализации ХТП в существую­щей XTC приводят использование унифицированного оборудования и замена жесткой связи между узлами мобильной связью.Выбор оптимального варианта размещения. При наличии не­скольких вариантов размещения ХТП в XTC выбор оптимального 
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варианта, характеризующегося максимальным коэффициентом использования оборудования, проводится на основе показателей мощности узлов XTC по готовому продукту. Если они определены, тогда оптимальным вариантом будет такой, при котором разность между максимальным и минимальным коэффициентом мощно­сти узлов, занятых для размещения процесса, будет наименьшей: ^max - ^min — ШШ.Для иллюстрации вышеизложенного рассмотрим пример. Пусть при размещении ХТП в XTC получен ориентированный граф, вклю­чающий все варианты с учетом ограничений системы; рассчитаны коэффициенты мощности технологических узлов, используемых для размещения. Необходимо определить оптимальный вариант.Процесс включает четыре стадии I—IV, каждая их которых раз­мещается в трех технологических узлах с разными коэффициентами мощности (кг/ч):
I II III IV

1. 100 4. 120 7. ПО 10.150

2. 120 5. 150 8. 100 11.130

3. 130 6. 140 9. 150 12. 90В данном случае лучшим вариантом реализации ХТП будет сле­дующий: 2 → 4 → 7 → 11.Для него Mmax - 130 кг/ч, Mmin = 110 кг/ч; Mmax - Mmin - 20 кг/ч, что меньше, чем подобная разность для любого другого варианта.После определения оптимального варианта размещения ХТП в XTC при заданном объеме выпуска конечного продукта (Pi) нахо­дится время, необходимое для его наработки: Ti = Pi∕Mmin.
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Глава 6
АППАРАТУРНО-ТЕХНОЛОГИЧЕСКОЕ 

ОФОРМЛЕНИЕ ТИПОВЫХ 
ХИМИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ

6.1. Теплообмен в емкостных реакционных аппаратахВ промышленности тонкого органического синтеза для прове­дения стадий, связанных с химическими превращениями, получи­ли широкое распространение вертикальные емкостные аппараты, снабженные перемешивающими устройствами (мешалками) и эле­ментами поверхности теплообмена. Стандартные аппараты объе­мом до 52 м3, рассчитанные на работу под давлением 0,6 МПа, име­ют эллиптические днища. Аппараты больших объемов (до 100 м3), аппараты для проведения химических процессов, когда необходимо перемешивание специальными гребковыми мешалками, а также аппараты, выполненные из титана, имеют плоские днища. Реакто­ры с плоским днищем рассчитаны на работу «под налив» без избы­точного давления.Как следует из теплового баланса, для проведения процесса в ре­гламентных температурных условиях необходимо организовать подвод или отвод тепла, что достигается использованием теплоно­сителей или хладагентов.
Теплоносители. Применяемые в химической промышленности теплоносители должны отвечать следующим требованиям: дости­жение высоких температур при собственных низких давлениях; большая термическая устойчивость, определяющая рабочий диа­пазон температур; отсутствие корродирующего воздействия на ма­териал оборудования; высокий коэффициент теплоотдачи к стенке поверхности теплообмена; высокий коэффициент полезного дей­ствия; большая удельная теплота испарения; отсутствие токсичных свойств, взрыво- и пожаробезопасность при эксплуатации; доступ­ность и низкая стоимость теплоносителя.
Водяной пар. Это один из наиболее эффективных теплоносителей для нагревания реакционных масс до 160—165 °C. При избыточном давлении 0,81 МПа температура насыщенного пара 175 0C, теплота конденсации 2040 кДж/кг; при давлении 2,0 МПа температура на­
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сыщенного пара около 200 °C. Коэффициент теплоотдачи от пара к стенке при конденсации колеблется от 3500 до 11 500 Bt∕(m2 • К) в зависимости от скорости движения пара, его давления и средней разности температур между паром и стенкой.Из турбин ТЭЦ, как правило, отбирают пар давлением 0,3— 0,55 МПа. Пар более высокого давления (до 4,0 МПа) отбирают не­посредственно из паровых котлов. В реакционных аппаратах пар высокого давления подают в погружные или приварные змеевики, в рубашки со «вмятинами».В некоторых случаях (например, в вакуум-вальцовых сушилках для изопропил- и изобутилксантогенатов калия) применяют пар давлением примерно 0,05 МПа, конденсирующийся при 80 °C, что позволяет вести процесс с высокой эффективностью в мягких тем­пературных условиях. Коэффициент теплоотдачи от «вакуумного» пара к стенке составляет 2300—7000 Bt∕(m2 • К).При использовании насыщенного водяного пара в качестве те­плоносителя достигаются легкость и точность регулирования тем­пературы в реакторе выбором необходимых параметров и расхода пара. Высокое значение удельной теплоты конденсации, коэффи­циента теплоотдачи при конденсации обеспечивает компактность теплообменных устройств. Элементы поверхности теплообмена, в которых используют насыщенный водяной пар, должны быть рас­считаны на избыточное давление, что, в свою очередь, определяет их конструктивное оформление.В технологии органического синтеза давление применяемого пара ограничено примерно 4,0 МПа и, следовательно, достига­емая при этом температура обогреваемой массы не превышает 220—230 0C. Достижение более высоких температур обеспечива­ется применением топочных газов, высококипящих органических теплоносителей (ВОТ), нитрит-нитратной смеси (для контактно-ка­талитических процессов) и электрообогрева.
Топочные газы. Их получают сжиганием природного газа, генера­торного газа или мазута в токе воздуха в специальных печах, в кото­рых установлены и реакционные аппараты. Температура топочных газов 500—800 °C, температура реакционных смесей в аппаратах — 300—350 °C. При таком большом перепаде температур через стен­ку возможны местные перегревы и пригорания реакционной массы к стенке аппарата. Чтобы избежать этих нежелательных процессов, аппаратуру часто не устанавливают непосредственно в печи, а по­мещают в специальный кожух, свободный же объем заполняют свинцово-сурьмяным расплавом.Большой перепад температур, низкое значение коэффициента те­плоотдачи, которое для топочных газов не превышает 25 Bt∕(m2 • К), затрудняют точное регулирование температуры в аппаратах. К не­достаткам использования этого теплоносителя относятся также низ­
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кий коэффициент полезного действия (0,2—0,3) и необходимость создания специальных печей для получения топочных газов.
Высоко кипящие органические теплоносители. В качестве ВОТ применяют органические жидкости, не разлагающиеся при высо­ких температурах и не образующие смолистых пленок на поверх­ности теплообмена. В промышленности органического синтеза часто используют эвтектическую смесь бифенила (26 масс. %) и ди­фенилового эфира (73,5 масс. %), называемую дифенильной сме­сью (ДФС). Температура ее застывания 12,3 °C; смесь термически устойчива до 380 °C. При температуре 300 oC давление насыщенно­го пара ДФС равно 0,25 МПа, теплота парообразования 264 кДж/кг; при 350 oC эти показатели составляют соответственно 0,55 МПа и 247 кДж/кг. Для пленки пара ВОТ коэффициент теплоотдачи ра­вен 1750 Bt∕(m2 • К).В табл. 6.1 приведены экспериментальные данные эффективно­сти обогрева топочными газами и конденсирующимся паром ВОТ. На рис. 6.1. показана схема обогрева парами ДФС. Применение ВОТ вместо топочных газов, водяного пара высокого давления и элек­тронагрева имеет технико-экономические преимущества.

Таблица 6.1
Сравнительные показатели обогрева топочными газами и паром ВОТ

Показатели процесса Способ обогрева

топочными 
газами

паром ВОТ

Максимальная температура реакционной мас­
сы, °C

280 280

Температура теплоносителя, °C:

на входе 500 310

на выходе 400 300

Полезная разность температур между теплоно­
сителем и реакционной массой

185 43

Коэффициент теплоотдачи от теплоносителя 
к стенке, Bt∕(m2 • К)

21,0 1420

Коэффициент теплопередачи, Bt∕(m2 ■ К) 10,0 106,5

Тепловая нагрузка поверхности теплопередачи, 
Вт/м2

1910 4640

Продолжительность нагрева, ч 8,2 4,4

Электроэнергия. Как видно из табл. 6.2, это дорогой вид энергии. Поэтому электронагревательные печи омического или индукцион­ного нагрева применяют в промышленности тонкого органическо­го синтеза в тех случаях, когда требуется строго выдерживать тем­пературный режим при высоких температурах.
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кЛУ

Рис. 6.1. Схема обогрева технологического оборудования парами ВОТ:
1 — обогреваемое хранилище; 2 — подпитывающий насос;

3 — генератор пара ВОТ; 4 — печь для обогрева; 5 — емкостный аппарат 
(теплопользователь); 6 — фазоразделитель; 7 — холодильник;

ЛУ — локальная установка

Технико-экономические показатели использования различных теплоносителей
Таблица 6.2

Источник обогрева Стоимость
1 ед., усл. ед.

Количество 
тепла на 1 ед., 

тыс. ккал

Себестои­
мость 1 тыс. 
ккал, усл. ед.

Водяной пар давлением 
4,0 МПа

325 за 1 т 500 0,65

Электроэнергия 1 за 1 кВт • ч 0,73 1,37

Пар ДФС, полученный 
при сжигании:

1 кг мазута 2 6 0,33

1 м3 генераторного газа 0,4 0,78 0,52

1 м3 природного газа 1 3,9 0,25Использование ВОТ требует создания специальных котельных для нагревания и испарения теплоносителей. При размещении та­ких котельных следует учитывать, что температура ВОТ значитель­но выше температуры водяного пара при давлении 0,3—0,9 МПа, 
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а энтальпия (980—1090 кДж/кг) примерно в 2 раза меньше, поэто­му потери тепла в окружающую среду значительно больше при обо­греве парами ВОТ. Это обусловливает необходимость приближения котельных ВОТ к потребителям и создания локальных установок для отдельных производств. В отличие от водяного пара пары ВОТ могут проникать через прокладки, сальники и даже через сварные швы. Поэтому при проектировании такого способа теплообмена следует предусматривать минимальное число фланцевых соедине­ний на трубопроводах. На трубах для паров ДФС применяют про­кладки толщиной 0,5—1,5 мм из стали, алюминия, меди и паро- нита специальных марок, устанавливают аммиачные вентили. Для жидкой холодной ДФС применяют стальные бесшовные трубы.В качестве жидких ВОТ наряду с ДФС применяют дитолилметан, представляющий собой смесь о- и п-изомеров в соотношении 7:3, с температурой кипения 289 0C; термостабильное масло HT марки С, получаемое на основе арилсиликатов (темп. кип. масла 380 °C); тетраарилсиликаты (TAC) марки ТАС-160 в интервале температур от -18 до 325 °C, марки ТАС-180 — от 10 до 325 °C.В качестве теплоносителя и хладагента при температурах 300— 450 oC широко используют нитрит-нитратную смесь — эквимоль- ную смесь нитрита калия и нитрата натрия. Температура плавления смеси 142—144 °C; при рабочих температурах расплав очень под­вижен и при интенсивной циркуляции имеет высокий коэффици­ент теплоотдачи — 500—800 Bt∕(m2 • К). В условиях эксплуатации нитрит-нитратная смесь должна быть защищена от действия влаги, диоксида углерода, кислорода, что обеспечивается созданием над ней «подушки» из азота.
Хладагенты. В качестве хладагентов в промышленности тонкого органического синтеза применяют воду, холодильные рассолы, лед, ВОТ.Пресная вода рек, озер, специальных запруд до подачи в тепло­обменную аппаратуру подлежит отстаиванию и фильтрованию от взвешенных в ней ила, песка, механических примесей. Началь­ная температура пресной воды в зависимости от климатических и погодных условий, характера водоемов колеблется в пределах 4—30 °C. Выходящая из теплообменников вода обычно не сбрасы­вается в водоем, а поступает в водооборотный цикл. Она охлаж­дается воздухом в градирнях, отстаивается в бассейнах и возвра­щается в производство. Температура воды из градирен примерно на 5 0C выше, чем из водоема. Потери воды в водооборотных циклах составляют около 5 %.Температура воды, охлажденной в пароэжекторных или аммиач­ных холодильных установках, должна быть не ниже 5 °C.Кипящая вода, применяемая для отвода тепла при высоких тем­пературах, поступает под давлением в котлы-утилизаторы. Давле­
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ние в котле зависит от допустимой разности температур теплоно­сителя и реакционной массы. Если эта разность не лимитирована, давление в котле принимают таким, чтобы образующийся пар мог быть направлен в цеховые сети (избыточное давление 0,3 или 0,9 МПа). Котлы-утилизаторы могут быть встроенными в реакцион­ный аппарат или выносными. Коэффициент теплоотдачи от стенки к кипящей воде в них составляет 2000—5800 Bt∕(m2 • К) в зависи­мости от диаметра труб, в которых происходит парообразование. Для питания котлов-утилизаторов применяют паровой конденсат, что позволяет избежать отложения солей на теплообменных по­верхностях.Охлаждение реакционных масс до температур 5—10 oC и ниже достигается применением предварительно охлажденных (в холо­дильных аммиачных или фреоновых установках) холодильных рас­солов или органических теплоносителей. Холодильные рассолы — это растворы хлоридов натрия или кальция в воде.В качестве хладагента, загружаемого непосредственно в реакци­онную массу при проведении процессов в водной среде, применя­ют лед. В настоящее время выпускают льдогенераторы, в которых получают чешуированный лед при -9 °C. Такой лед можно пода­вать пневмотранспортом в бункер, установленный над реактором и снабженный надежной теплоизоляцией.В качестве хладагентов для высокотемпературных экзотермиче­ских процессов применяют кипящие ВОТ. Одна из схем охлаждения контактного трубчатого аппарата кипящей ДФС с рекуперацией тепла и автоматическим регулированием температуры в реакторе показана на рис. 6.2.Температуру в контактном аппарате 1 можно изменять при по­мощи заслонки дроссельного вентиля 3, регулирующего сопротив­ление паров ДФС в трубопроводе, по которому пары теплоносителя поступают в котел-утилизатор 2. При повороте заслонки меняется давление паров в межтрубном пространстве аппарата 1. При этом уровень конденсата ДФС в межтрубном пространстве котла-утилиза­тора 2 изменится соответственно на высоту hyx, что, в свою очередь, приводит к изменению поверхности трубок, соприкасающихся с кон­денсирующимся паром ВОТ, на величину Fyx. Тепловое равновесие си­стемы в новых условиях может быть сохранено только в результате значительного изменения разности температур между ДФС и водой, кипящей в трубках котла-утилизатора, т. е. изменения температуры, а следовательно, и давления ДФС. При этом в аппарате 1 изменится разность температур между кипящей ДФС и контактными газами, движущимися в трубках, что приведет к изменению их температуры. В результате в системе, включающей аппарат 1 и котел-утилизатор 2, устанавливается новое равновесие, соответствующее заданной тем­пературе в трубках контактного аппарата.
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Пар

Рис. 6.2. Схема охлаждения контактного аппарата кипящей ДФС:
1 — контактный аппарат; 2 — паровой котел-утилизатор; 3 — дроссельный 
вентиль; I — парогазовая смесь исходных веществ; II — парогазовая смесь 

продуктов; III — конденсат водяного пара

Конструкция элементов поверхности теплообмена. Выбор конструкции элементов поверхности теплообмена зависит от не­обходимой интенсивности теплообмена, типа теплоносителя или хладагента, а при установке элементов непосредственно в реак­ционной массе — от консистенции, вязкости реакционной массы и конструкции перемешивающих устройств.Стандартные емкостные стальные и чугунные аппараты, а также эмалированные аппараты обычно снабжают рубашками, изготовлен­ными из стали. К стальным аппаратам рубашки приваривают, для чугунных аппаратов используют фланцевое крепление с рубашкой.По условиям механической прочности давление насыщенного во­дяного пара, подаваемого в рубашку стального аппарата, не должно превышать 1,1 МПа, в рубашку чугунного аппарата — 0,6 МПа, что, естественно, определяет максимально достигаемую температуру внутри аппарата. Если для обогрева стальных реакторов требует­ся насыщенный водяной пар давлением выше 1,1 МПа, то аппарат должен иметь рубашку со «вмятинами» или приварные змеевики. Рубашки со «вмятинами» (рис. 6.3) выполняют из стального листа, в котором вырезаны отверстия определенного диаметра. Матери­ал по периметру каждого отверстия отгибается и приваривается к стенке стального реактора. Рубашка со «вмятинами» выполняется двухсекционной: для обечайки и для днища реактора.
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Puc 6.3. Аппарат, снабженный для обогрева рубашкой со «вмятинами»В качестве элементов поверхности теплообмена, устанавливаемых непосредственно в реакционной массе (внутри емкостного реакто­ра), применяют змеевики и специальные гильзы (последние — толь­ко при использовании жидких хладагентов) в коррозионно-стойком исполнении (рис. 6.4). Используют змеевики из легированных ста­лей, титана, стальные освинцованные, а в эмалированных аппара­тах — эмалированные. Гильзы для охлаждения обычно применяют в средах, вызывающих сильную кислотную коррозию: их выполняют из графитсодержащих материалов.

Рис. 6.4. Элементы поверхности теплообмена, устанавливаемые внутри аппарата: 
а — змеевик; б — гильзаВ чугунных реакторах с рубашками применение водяного на­сыщенного пара давлением до 0,6 МПа позволяет получить темпе­ратуру около 150 °C. Для процессов, проводимых в чугунных аппа­ратах при более высоких температурах и обогреве водяным паром, необходимы теплообменные устройства специальных конструкций, представленные на рис. 6.5. В первом случае (рис. 6.5, а) в рубашку помещают змеевик, а свободный объем заполняют свинцово-сурь- мяным расплавом или термостабильным маслом. Пар высокого дав­ления подают в змеевик, от которого тепло передается расплаву или
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маслу и далее через стенку реактора — реакционной массе. Во вто­ром случае (рис.6.5, б) змеевик приваривают к рубашке, имеющей собственный минимальный объем, заполненный термостабильным маслом или расплавом.

Рис. 6.5. Конструкция теплообменных устройств чугунных емкостных аппаратов при 
обогреве водяным паром давлением более 0,6—0,8 МПа: 

а — со змеевиком, помещенным в рубашку аппарата;
б — с приварным змеевиком

6.2. Перемешивание в емкостных аппаратахДля интенсификации процессов массо- и теплообмена практиче­ски все емкостные аппараты снабжают перемешивающими устрой­ствами — мешалками (рис. 6.6). Выбор конструкции мешалки зависит от необходимой интенсивности перемешивания и конси­стенции (вязкости) реакционной массы.

Рис. 6.6. Конструкции перемешивающих устройств емкостных аппаратов:
а — реактор с турбинной мешалкой; б — реактор с якорной мешалкой; 

в — лопастная мешалка; г — рамная мешалка; д — пропеллерная мешалка 
(на валу 2 пропеллера)
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В случае гетерофазных систем (жидкость — жидкость, жид­кость — твердое вещество и т. д.) перемешивание позволяет полу­чить развитую поверхность контакта фаз, что способствует переходу процесса из диффузионной области в кинетическую и увеличению скорости процесса. C ростом интенсивности перемешивания (числа оборотов мешалки) увеличиваются значения критериев Рейнольдса и Нуссельта и, следовательно, значение коэффициента теплоотдачи от стенки к реакционной массе или наоборот. Это позволяет устра­нить местные перегревы и пригорание реакционной массы к стен­кам аппарата.
Пропеллерные мешалки. Для интенсивного перемешивания под­вижных реакционных масс, позволяющего получить в емкостных аппаратах режим, близкий к идеальному смешению, используют пропеллерные и турбинные мешалки. Пропеллер сообщает жидко­сти вращательное и поступательное движение. При наличии диф­фузора в реакторе происходит всасывание, смешение и вытеснение реагентов. Диффузорами могут служить погруженный в аппарат змеевик, стакан или теплообменная трубчатка для охлаждения.Диаметр пропеллерной мешалки d принимают равным 1/3— 1/4 диаметра реактора. Высота жидкости над пропеллером обыч­но составляет 3,5d, а расстояние от дна реактора до пропелле­ра равно d. Частота вращения пропеллера должна быть не менее 150 мин.-1. Рекомендуемая частота вращения пропеллерной ме­шалки — 400—500 мин.-1.Теплоотдача при перемешивании жидкостей в емкостных аппа­ратах пропеллерными мешалками описывается следующими крите­риальными уравнениями:Nu = CRemPr0>33 (μ∕μcτ)0>14; (6.1)Nu = αD∕λ; (6.2)Re = pnd2 / μ; (6.3)Pr = Cpμ∕λ, (6.3)где μ и μcτ — вязкость жидкости и жидкости у стенки; D — диаметр сосуда, м; a — коэффициент теплоотдачи, Bt∕(m2 ∙ К); λ — теплопро­водность жидкости, Bt∕(m ∙ К); d — диаметр лопастей мешалки, м; р — плотность жидкости, кг/м3; п — число оборотов мешалки, с-1; 

Cp — теплоемкость жидкости, Дж/(кг • К); для аппаратов с рубашками 
C — 0,36, т - 0,67; для аппаратов со змеевиками C — 0,87, т — 0,62.Для несмешивающихся жидкостей в критериальных уравнениях используют свойства жидкости, смачивающей стенку.В высоких аппаратах на одном валу устанавливают два, а ино­гда и три пропеллера. При установке второго пропеллера потребля­
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емая мешалкой мощность увеличивается в 1,5 раза. Потребляемая мешалкой мощность зависит также от конструкции реактора. Так, при установке в аппарате змеевиков расход мощности на переме­шивание пропеллерными мешалками возрастает в 2 раза.Пропеллеры применяют для перемешивания взаимно раствори­мых жидкостей, тонких суспензий, содержащих до 10 % взвешен­ных частиц, и эмульсий (в аппаратах небольших объемов).
Турбинные мешалки всасывают жидкость в центре и отбрасыва­ют ее к стенкам реактора. Скорость вращения турбинной мешалки не менее 500—700 мин.-1. Их применяют для создания устойчивых эмульсий и перемешивания суспензий, содержащих свыше 10 % твердых частиц. Установка на одном валу второй турбинной мешал­ки приводит к увеличению потребляемой мощности в 1,7 раза.При одном и том же числе оборотов в чистой воде турбинная мешалка потребляет в 6 раз больше энергии, чем пропеллерная.При снижении скорости вращения пропеллерной мешалки до 100—150 об/мин она превращается в простую лопастную ме­шалку с пониженной эффективностью из-за малой поверхности ло­пастей и небольшого диаметра.
Лопастные и рамные мешалки обеспечивают частоту вращения реакционной массы от 20 до 70 мин.-1. Их применяют для переме­шивания взаиморастворимых жидкостей, грубого эмульгирования, суспендирования твердых частиц, взмучивания легких осадков, медленного растворения кристаллических и аморфных веществ, для перемешивания при кристаллизации, выравнивания темпера­туры в реакционной массе.
Якорные мешалки имеют частоту вращения от 20 до 60 мин.-1. Их применяют для перемешивания вязких и тяжелых жидкостей, интенсификации теплообмена, предотвращения выпадения осадков на стенках и днище аппаратов, для суспендирования в вязких средах.
6.3. Процессы сульфирования ароматических соединенийВ основе процесса сульфирования лежит реакция между орга­ническим соединением и сульфирующим агентом, в качестве кото­рого, в зависимости от природы исходного соединения и строения конечного продукта, используют серную кислоту, олеум, хлорсуль­фоновую кислоту, триоксид серы, а также вещества, содержащие связанный триоксид серы и способные выделять его в ходе процесса (например, пиридинсульфотриоксид).При сульфировании в ароматическое ядро чаще всего вводят одну (первое сульфирование) или две (второе сульфирование) сульфогруппы; в ряду нафталина получают и трисульфокислоты. Присутствие в молекуле сульфогруппы дезактивирует аромати­
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ческое ядро при электрофильном замещении, поэтому константы скоростей первого и второго сульфирования различаются примерно на 3 порядка.
6.3.1. Условия сульфирования и выбор основного оборудованияВ зависимости от природы исходного соединения и числа вво­димых сульфогрупп сульфирование проводят при температурах от -20 до 200 °C. Температура не только влияет на скорость процес­са, но и определяет место вступления сульфогруппы в ароматиче­ское кольцо. Например, фенол сульфируют в о-положение на холоду, а в п-положение — при температуре около 100 °C. Основным продук­том сульфирования нафталина моногидратом при 35—60 oC является нафталин-1-сульфокислота, при 160 oC — ее 2-изомер. Превышение температуры по сравнению с устанавливаемой регламентом произ­водства может приводить к вступлению в реакцию нескольких суль­фогрупп (полисульфированию), образованию сульфонов; при темпе­ратурах выше 200 oC возможно окисление органического соединения.Температура процесса в совокупности с тепловым эффектом определяют необходимую интенсивность теплообмена, выбор те­плоносителя (хладагента) и конструкцию элементов поверхности теплообмена сульфураторов. Тепловой эффект процесса склады­вается из теплового эффекта реакции и тепла физико-химических превращений, которое определяется изменением концентрации сульфирующего агента. В целом сульфирование происходит с выде­лением тепла. Поэтому в процессах, идущих при низких температу­рах (от -20 до 40 °C), необходимо отводить тепло. Сульфирование при температурах выше 100 0C требует подвода тепла; в качестве теплоносителя применяют насыщенный водяной пар.Для процесса сульфирования большинства ароматических соеди­нений вследствие невысокой скорости реакции требуется выдержка (при периодических процессах) или время пребывания в зоне реак­ции порядка нескольких часов (при непрерывных процессах), что обеспечивается применением емкостных аппаратов.Выбор материала сульфураторов зависит от сульфирующего агента. При использовании серной кислоты в результате реакции выделяется вода, что обусловливает разбавление серной кислоты, которая при концентрации 70—80 % (особенно при высоких тем­пературах) вызывает сильную коррозию углеродистой стали. Чугун в этих условиях более стоек, поэтому чаще всего применяют чугун­ные литые сульфураторы. При сульфировании олеумом отработан­ный сульфирующий агент представляет собой либо серную кислоту концентрацией более 90—95 %, либо разбавленный олеум, которые не вызывают коррозии стали, что позволяет применять стальные сварные сульфураторы. При сульфировании хлорсульфоновой кис­лотой в результате реакции выделяется хлористый водород, кото­
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рый в присутствии воды (содержащейся обычно в исходном орга­ническом сырье) вызывает сильную кислотную коррозию сплавов на основе железа. В качестве сульфураторов в этом случае применя­ют эмалированные стальные и чугунные аппараты.В зависимости от агрегатного состояния исходных веществ воз­можны следующие варианты процессов сульфирования:а) жидкость — жидкость (сульфирование жидких ароматиче­ских соединений, нерастворимых в жидком сульфирующем агенте). Плотность серной кислоты и олеума выше, чем исходных органиче­ских соединений, поэтому требуется интенсивное перемешивание, что достигается использованием в емкостных сульфураторах про­пеллерных мешалок, хорошо перемешивающих достаточно подвиж­ную в этих случаях реакционную массу;б) твердое сырье — жидкий сульфирующий агент; в этом слу­чае сульфомасса отличается значительной вязкостью, что обуслов­ливает применение якорных мешалок, вращающихся с частотой 30—60 об/мин вблизи стенок и днища аппарата и исключающих установку змеевиков внутри сульфуратора;в) пар — жидкость; такая система реализуется при сульфирова­нии ароматических соединений (бензол, толуол) в парах серной кис­лотой; при этом используют избыток исходного ароматического со­единения по отношению к сульфирующему агенту, вода отгоняется в виде азеотропа с бензолом или толуолом, что обеспечивает наибо­лее полное использование серной кислоты; реакционная масса при температуре процесса (150 °C) подвижна, и перемешивание осущест­вляется за счет барботирования паров органического соединения;г) газ — жидкость; такая система имеет место, когда для сульфи­рования жидкого, органического соединения применяют триоксид серы; при его относительно небольшом расходе перемешивание ос- ществляется пропеллерной мешалкой.На практике сульфирование олеумом или серной кислотой часто идет в гетерогенной системе, и реакция протекает в фазе сульфиру­ющего агента. Поэтому на скорость сульфирования влияют раство­римость ароматического углеводорода в серной кислоте или олеуме, скорость диффузии и поверхность контакта фаз. Последний фактор, определяющий скорость процесса, наиболее значим при сульфиро­вании твердых исходных соединений.При использовании чугунных сульфураторов и температуре в ап­парате до 160 0C обогрев осуществляется подачей в рубашку пара давлением до 0,6—0,7 МПа. Проведение процесса при температуре выше 160 oC требует применение пара более высокого давления, что по условиям механической прочности чугуна недопустимо. В этом случае водяной пар подают в змеевик, который находится внутри рубашки аппарата, заполненной маслом, или приварен к ней сна­ружи (см. рис. 6.5).
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6.3.2. Аппаратурное оформление непрерывных процессов 
сульфированияВ настоящее время особое внимание уделяется разработке и реа­лизации непрерывных процессов сульфирования. При непрерывном сульфировании нафталина серной кислотой на оформление техно­логического узла влияет температура процесса. Она обусловливает необходимость загрузки твердого нафталина (темп. пл. 80 °C) при получении нафталин-1-сульфокислоты (в производстве пери-кисло- ты) и жидкого нафталина при его сульфировании в положении 2.Исходным сырьем является очищенный кристаллический на­фталин, который в первом случае должен быть измельчен до нуж­ной дисперсности на стадиях подготовки сырья. Поэтому при сульфировании (25—55 °C) в производстве nepu-кислоты расплав­ленный нафталин из обогреваемого хранилища 1 (рис. 6.7) по­гружным насосом 2 непрерывно подается в напорную емкость 3, из которой поступает в специальный барабанный кристаллизатор 

4. В этом аппарате на наружной поверхности барабана нафталин кристаллизуется в виде тонкой пленки, и его чешуйки с развитой поверхностью непрерывно срезаются ножом в бункер 5, откуда че­рез питатель 6 нафталин подается в первый диспергатор 7, снаб­женный турбинной мешалкой. Сюда же непрерывно поступает вся серная кислота. В каскаде используют 2 диспергатора и 3 сульфу- ратора с якорными мешалками, в которых температура постепен­но увеличивается с 25 до 55 °C. Из последнего аппарата каскада сульфомасса, содержащая нафталин-1-сульфокислоту и ее 2-изо­мер в соотношении примерно 6:1, непрерывно поступает на ста­дию нитрования.

Рис. 6.7. Схема сульфирования нафталина при низких температурах:
1 — хранилище нафталина; 2 — погружной насос; 3 — напорная емкость;

4 — кристаллизатор; 5 — бункер для нафталина; 6 — питатель; 7 — аппарат- 
диспергатор; 8 — сульфуратор; 9 — хранилище серной кислоты;

10 — напорная емкость для серной кислоты
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В случае непрерывного сульфирования при температуре око­ло 160 oC расплавленный нафталин и серная кислота поступают в первый аппарат 1 каскада (рис. 6.8). Сульфураторы 1—3 снаб­жены якорными мешалками и рубашками для обогрева водяным паром. По окончании процесса сульфомасса поступает на стадию гидролиза для удаления нафталин-1-сульфокислоты. C этой целью в емкостном аппарате 4 проводится разбавление водой; сульфомас­са поступает в верхнюю часть стальной колонны 5, футерованной изнутри кислотоупорной плиткой, навстречу ей подается пар дав­лением 0,8 МПа. Нафталин, образовавшийся в результате гидролиза нафталин-1-сульфокислоты, отгоняется с водяным паром и поступа­ет на стадию улавливания. Раствор нафталин-2-сульфокислоты от­водится из нижней части колонны 5.

Рис. 6.8. Схема непрерывного сульфирования нафталина при высоких температурах: 
1—3 — сульфураторы; 4 — аппарат для разбавления сульфомассы;

5 — колонна для гидролиза нафталин-1-сульфокислотыОсновной проблемой при реализации процесса сульфирования является использование избытка жидкого сульфирующего агента, определяемого существованием концентрации л-сульфирования.Сульфирование бензола в парах позволяет значительно сокра­тить (по сравнению с жидкофазным сульфированием) расход сер­ной кислоты, так как вода, разбавляющая сульфирующий агент, отгоняется в виде азеотропной смеси с исходным ареном. Чтобы обеспечить эффективное удаление воды, используют 6—8-крат­ный избыток бензола, серную кислоту определенной концентрации (92—93 %); сульфирование, организованное полупериодическим способом (см. рис. 3.1, б), проводят при температуре 150 °C. При 
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меньшем избытке бензола, снижении температуры процесса и уве­личении концентрации серной кислоты удаление воды затруднено.Сульфуратор изготовлен из чугуна или стали. По сравнению со стандартными аппаратами он характеризуется большим отно- шениемвысоты к диаметру, что способствует увеличению времени контактирования бензола с сульфомассой, влияющему на произво­дительность реактора и на степень насыщения паров бензола пара­ми воды; механическое перемешивание не требуется.В сульфуратор 1 загружают порцию серной кислоты из хранили­ща 2. Бензол подают в емкость 3, из которой он непрерывно по­ступает на стадию испарения в теплообменник 4. Применение те­плообменника типа «труба в трубе» позволяет при необходимости увеличить поверхность теплообмена добавлением дополнительных элементов. Из теплообменника 4 перегретые пары бензола при тем­пературе 150—160 0C поступают в сульфуратор 1, откуда избыток бензола и пары воды уходят через брызгоотбойник 5 в кожухотруб­ный теплообменник б. Эмульсия бензола и воды непрерывно по­ступает в центральную часть сепаратора 7 типа флорентийского сосуда. Разделение легкой (бензол) и тяжелой (вода) фракций про­исходит за счет разности их плотностей. Особенностью указанно­го сепаратора является наличие патрубка, связывающего колено, по которому выводится тяжелая фракция, с верхней частью аппара­та. Это позволяет исключить сифонирование остатка в сепараторе после прекращения подачи эмульсии бензола и воды в аппарат 7.
Были определены показатели эффективности при организации суль­

фирования бензола в парах полупериодическим и непрерывным спосо­
бами.

Полупериодический процесс проводится в чугунных сульфураторах 
без мешалок, с рубашками (для обогрева паром) и барботером; Vp = 8 м3, 
τ = 14 ч.

При G4 = 2000 кг/ч бензолсульфокислоты и Vr = 0,0022 m3∕kγ получим

Vn = 2000 0,0022• 14 = 61,6м 3; πn = 61,6/8 ≈ 8.

При G4 = 1000 кг/ч имеем Vn = 30,8 м3, nπ = 4.
Непрерывный процесс осуществляется в каскаде из четырех чугунных 

аппаратов с рубашками, барботерами и мешалками. Реакционная масса 
поступает в аппараты последовательно, пары бензола параллельно пода­
ются в каждый из них. В таком агрегате T1 = T2 = T3 = T4= 1,2 ч. Величины 
Vr имеют соответственно следующие значения (м3): Vrl = 0,0018; Vr2 = 
= 0,0020; Vr3 = 0,0021; Vr4 = 0,0022.

При производительности G4 = 2000 кг/ч имеем

Vh = 20001,2(0,0018+0,0020+0,0021+0,0022) = 19,45м3.

При G4 = 1000 кг/ч имеем Vn = 10 м3.
Для обоих значений G4 степень интенсификации процесса равна 3.

При G4 = 2000 кг/ч и непрерывном сульфировании достигается неболь-
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шая экономия капитальных затрат (примерно 10%); при G4 = 1000 кг/ч 
экономия отсутствует. Емкость сульфураторов непрерывного действия 
в 3 раза меньше, чем полупериодических, но конструкция их сложнее, 
а изготовление обходится дороже.

Основным преимуществом сульфирования ароматических со­единений в парах по сравнению с жидкофазным сульфированием является снижение расхода серной кислоты (в 1,8—1,9 раза). Для малолетучих исходных ароматических веществ в принципе возмож­но проведение сульфирования в присутствии азеотропирующего агента, с которым отгоняется вода, разбавляющая серную кислоту.Сульфирование триоксидом серы (серным ангидридом) позволя­ет провести процесс с использованием эквимольного соотношения ароматического соединения и сульфирующего агента. Но практиче­ская реализация этого метода осложняется подбором растворите­ля и образованием значительного количества сульфонов, которые, правда, не получаются при сульфировании соединений с электроно­акцепторными заместителями. Все это позволило, например, прове­сти сульфирование нитробензола до м-нитробензолсульфокислоты триоксидом серы в олеуме и сократить расход олеума (по сравне­нию с сульфированием нитробензола только 65%-м олеумом).Процесс осуществляется в каскаде из трех емкостных стальных аппаратов (рис. 6.9), через которые нитробензол, олеум и триоксид серы непрерывно подаются противотоком. Не вступивший в реак­цию серный ангидрид поглощается купоросным маслом.

Сульфомасса

Рис. 6.9. Схема организации непрерывного сульфирования нитробензола

6.3.3. Моделирование процесса сульфирования 2-нафтолаПри периодическом сульфировании ограничены увеличение мощности производства, возможности автоматизации и повыше­
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ния качества целевого продукта, которое колеблется в довольно ши­роких пределах в зависимости от операции (особенно это относится к сульфированию твердых ароматических соединений).Переход к непрерывному сульфированию возможен на базе ма­тематического моделирования, при этом модель включает матема­тическое описание кинетики химических превращений, условий взаимодействия в фазах и между фазами, процессов массо- и тепло­обмена, распределения времени пребывания элементов потока фаз.При моделировании непрерывного сульфирования 2-нафтола сер­ной кислотой в производстве 6-гидроксинафталин-2-сульфокислоты (кислота Шеффера) были выбраны чугунные сульфураторы с тихо­ходными якорными мешалками, при использовании которых воз­можно появление застойных зон и циркуляции потока (в гладко­стенных аппаратах).
Гидродинамика процесса. Для определения гидродинамики выбранного аппарата использован метод индикаторного возмуще­ния. Полученная экспериментально С(0)-кривая была сопоставлена с соответствующими функциями моделей идеального смешения, идеального смешения с застойной зоной (3.3.), двухъячеечной с ре­циклом, циркуляционной с застойной зоной. Последняя модель изо­бражается схемой (рис. 6.10), а система уравнений, описывающих эту модель, имеет вид:

⅛ = ⅛ + rCn -(1 + r)C1 + rz(Cn+1 -C1);dθ l-φ⅛ = -2⅛ + r)(C1-C2);dθ l-φ
dCn, 1 И dCnj-θ ИГ=  -----d + г) (Cp - Cp+ι);-^ =  ----- (Cp+2 - Cp+1); (6.5)dθ l-φ dθ l-φ

⅛ = ⅛r(Cn-1-Cn) + rz(Cn+1-Cn)];dθ l-φ⅛l = ⅛+Cn-2Cn+1). dθ φОценка параметров моделей и их адекватности эксперименталь­ным данным проводится с использованием метода наименьших квадратов:
п

S2 = ^(у.эксп _уРасч)2
i=lПолученные значения S2 равны: для модели идеального смеше­ния — 1,0—4,9; для модели идеального смешения с застойной зо­

152

http://chemistry-chemists.com



ной — 0,8— 3,4; двухъячеечной с рециклом — 0,7—3,0; циркуляци­онной с застойной зоной — 0,01—0,8.

Pua 6.10. Циркуляционная модель структуры потока с застойной зоной:
п. — число ячеек перемешивания; г = WuZW — доля потока рециркулирующей 
жидкости; rz = Wz∕IV —доля обменного потока основного объема с объемом 
застойной зоны; φ = V33ZV — доля объема застойной зоны; (р + 1) — число 

ячеек в основном потокеИнтервалы значений S2 обусловлены тем, что исследования про­водились для аппаратов различного масштаба, в широком диапазо­не изменения режимных параметров и физических свойств пере­мешиваемой среды. Наилучшее соответствие экспериментальным данным наблюдается в случае циркуляционной модели с застойной зоной, которая в дальнейшем использована при описании структу­ры потоков в емкостных аппаратах для жидкофазного непрерывно­го сульфирования.Уравнения математической модели кинетики процесса должны содержать описания особенностей химического взаимодействия в каждой из фаз, где протекают химические реакции. При этом си­стема предполагается химически однородной, т. е. идеально пере­мешанной на микроуровне.
Кинетика процесса. При сульфировании твердых ароматиче­ских соединений (в том числе 2-нафтола) серной кислотой кинети­ку химических реакций невозможно отделить от процессов массо- переноса. Трудно сделать вывод относительно области протекания процесса (кинетическая или диффузионная), так как неизвестно, происходит ли массоперенос твердого реагента в жидкую фазу.Поэтому последовательно постулированы три альтернативных механизма в системе твердое тело — жидкость. Для всех механиз­мов приняты следующие допущения: 1) сульфирующим агентом яв­
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ляется серная кислота; 2) серная кислота и 2-нафтолсульфокислоты не диссоциируют; 3) реакции образования 2-нафтолдисульфокислот необратимы; 4) не учитывается образование побочных продуктов типа сульфонов; 5) реакции сульфирования являются реакциями второго порядка.
Механизм 1. Предполагается, что растворение частиц 2-нафтола происходит только за счет химических реакций, которые протекают на твердой поверхности; все частицы твердого реагента имеют оди­наковые размеры и сферическую форму.
Механизм 2. Предполагается, что происходит растворение твер­дого реагента в жидкой фазе, где протекает реакция сульфирования.
Механизм 3. Учитывается, что реакции сульфирования протека­ют как в жидкой фазе после растворения 2-нафтола, так и на по­верхности твердого реагента.При записи этих трех механизмов приняты следующие обо­значения: N — 2-нафтол; S — сульфирующий агент; W — вода; 

KS — кислота Шеффера (целевой продукт при сульфировании 2-нафтола при температуре 90—100 oC); KK — кроцеиновая кис­лота (8-гидроксинафталин-2-сульфокислота); KG — Г-кислота (7-гидроксинафталин — 1,3-дисульфокислота); KR — Р-кислота (З-гидроксинафталин-2,7-дисульфокислота).
Механизм 1 представляется схемой

Ntb+S-⅛→KK + W; Ntb+S-⅛→KS+W; 
KK+W-⅛→Ntb+S; KS + S-⅛→KG + W-, 
KK + S-⅛→KG + W; KS + S-^→KR + W.

Механизм 2 представляется схемой
Ntb-^2→Np; Np+S<^~ξ→KK' + W;Np+Sr-ja→KS + W; KS+S—⅛→KG + W;

KK+ S-⅛→KG + W; KS + S-⅛→KR + W.Для ключевых веществ записывают кинетические уравнения в дифференциальной форме.Скорость растворения твердого реагента представляется в виде -⅛!- = -kC's 144
F dτ (6.6)где 144 — молекулярная масса 2-нафтола; F — общая реагирующая поверхность твердого реагента, м2; Mn— количество твердого ре­агента, кмоль; к — кажущаяся константа скорости растворения;
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C's — концентрация жидкого реагента вблизи поверхности твердой частицы, кмоль/м3.C учетом допущения, что все частицы имеют одинаковый размер и сферическую форму, поверхность выражается через массу твердо­го реагента, и уравнение (6.6) преобразуется к виду
AMn ∕dτ = -144¾(Mθ )∕3(Mjv)∕3fcC's, (6.7)где — начальное значение удельной поверхности 2-нафтола, m2∕kγ.Концентрацию серной кислоты у поверхности твердых частиц можно определить из условий стационарности(k1 + k2 )С § — K1 (Cs — Cs), (6.8)где Cs — концентрация серной кислоты в объеме жидкости; K1 — коэффициент массопередачи в жидкой фазе; k1 и k2 соответствую­щие константы для механизма 1.Концентрация жидкого реагента вблизи поверхности твердой ча­стицы находится из выраженияCs=K1Cs∕[(fc1+k2+K1)]. (6.9)Таким образом, в соответствии со схемой механизма 1 и указан­ных выше зависимостей система полученных кинетических уравне­ний окончательно имеет следующий вид:⅛ = -144Fy° (M° )13 Mn /з [K(k1 + k2 )Cs ] + Vpk3CκκCw; ατ

■,Ж = -F°r(M⅛) 3Mn 3Kk1Cs-k3CκκCw-k5CκκCs; dτ Vp^ς = -^¾(M⅛)∕3Mn∕⅛Cs -(⅛4 +k6)⅛Cs;
U. L Vp

akg -k4cκscs + k5cκκcs>dτ
,kr = ⅛>CksCs', dτ

Cs - Cs-Crk-Cκs-2Ckg ~2Ckr',
Cw =C{y + Cκx + Cκs +2Cλ-e +2Ckr,

(6.10)

где Cn = Mn /Vp; К - K1 / (k1 + k2 + K1); Vp - объем реагирующей смеси.Соответственно для механизма 2 с учетом изложенных выше ус­ловий получена следующая система кинетических уравнений:d¾8 ∕dτ = -144F⅛(M°tb)13(Mλ,tb23)K2(Cλ,p-CNp);dCkk /Aτ-k1CjvpCs -k2CκκCw -k6CκκCs', 
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dCκs ∕dτ — k3CNpCs -k4CκsCw — (k5 +k7')CκsCs', dCkg ∕dτ- k5CκsCs + k(,CκκCs; 
dCκκ /dτ = k7CxsCs;

Cχp ~cntb ~cntb ~ckk ~cks ~ckg ~ckr'> (6.11) Q -6,°-Сж-Cκs-2Ckg-2Ckr;
Cw = C‰ +⅛f + Cks+2Ckg +2Ckr; 

Cn =Mn /Vd, 7vtb 7vtb Pjгде K2—коэффициент массопередачи в жидкой фазе; Cfl — концен­трация насыщения в жидкой фазе.Оценка параметров кинетических моделей проводится методом наименьших квадратов для нелинейных моделей.Ниже приведены области изменения условий эксперимента при сульфировании 2-нафтола.
Фактор Значение

Температура, 0C 90—100

Соотношение 2-нафтол : серная кислота, моль/моль 1 : 2—1 : 3

Частота вращения мешалки, об/мин 40—120

Удельная поверхность 2-нафтола, м2/г 0,6В табл. 6.3 приведены результаты оценки параметров кинетиче­ских моделей для механизмов 1 и 2. Оценка параметров проводи­лась отдельно для каждой температуры, так как предложенные ме­ханизмы представляют собой комплексную кинетику химических превращений и массопереноса. Поэтому нельзя утверждать, что температурная зависимость кинетических параметров описывает­ся законом Аррениуса.
Таблица 6.3.

Результаты оценки параметров кинетических моделей по механизмам 1 и 2

Пара­
метр

Значения параметров при 
температуре, °C

Пара­
метр

Значения параметров при 
температуре, oC

90 100 110 90 100 110

Механизм 1 Механизм 2

4,57 ×
X io-’

4,63 х
X 10-9

1,11 х
X 10-8

1,13 х 
х io-2

1,16 х
х io-2

1,16 х
х io-2

4,22 х 
х 10-9

6,60 х 
х 10-9

1,72 х 
х IO-8

⅛2 5,80 х 
х IO-5

7,36 х 
х IO-5

7,43 х 
х 10-5

k3 0 1,67 X 
х IO-7

0 k3 1,76 X 
х IO-2

1,61 х
X 10-2

1,90 X 
х IO-2
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Окончание табл. 6.6

Пара­
метр

Значения параметров при 
температуре, 0C

Пара­
метр

Значения параметров при 
температуре, oC

90 100 ПО 90 100 ПО

fc4 2,56 × 
х 10-5

6,38 х 
х 10-5

8,26 х 
х 10-5

k4 2,69 х 
х 10-5

3,35 х 
х 10-5

1,35 х
х 10-5

7,24 х
X 10-6

7,35 х
х 10-6

1,43 х
X 10-5

^5 1,67 х
X 10-9

7,88 х
X 10-6

8,10 х
х 10-6

0,0 1,0 X
х IO-12

0,0 кв 1,72 X
X 10-5

1,94 X
X ю-5

3,11 X
X 10-5

к 4,37 X
X IO-8

2,11 X
х IO-8

1,18 X
X IO”8

k7 4,42 X
X io-6

8,18 X
X io-6

8,38 X
X io-6

S2 2,219 2,058 2,123 K2 3,18 X 
х 10-6

2,92 X 
х IO-6

2,85 X 
х 10-6

S2 1,880 2,117 2,220Проверка адекватности полученных моделей эксперименту, про­веденная по методике для многооткликовой модели, показала, что механизмы 1 и 2 адекватны.Этот факт и примерно одинаковая описательная способность моделей, характеризуемая остаточной суммой квадратов отклоне­ний S2 (см. табл. 6.3), позволяют сделать вывод о том, что сульфи­рование 2-нафтола протекает и на поверхности твердого реагента, и в объеме жидкой фазы. Для этого случая сформулирован механизм 
3, которому соответствует следующая схема превращений:

Ntb^2→Np; Ntb+S-⅛→KS+W; 
Ntb+S-⅛→KK + W; Np+S<ja→KS + W; ТВ р ς fc4

Nn+S<~⅛→KK + W; KS + S-⅛→KG + W; p
KK+S—⅛→KG + W; KS+S-^s→KR + W, а также система кинетических уравнений (6.12):

dMN ∕dτ = -144Fyθ (Mθ )>3(M√3)[K2(¾p-CNp) +
+ K(k1 +k2X⅛];144 1 2 —d Cks / d τ = —— Fya (M‰ ) з Mn з Kk1Cs + k2CNp Cs — *р

- k4CκsCw ~(Jc7 +k9)CκsCs',d Cκκ / d τ = —— Fj⅛ (Mn ) з Mn з Kk2Cs + k$CNp Cs — vp
- ⅛>CκκCw ~l⅛CκκCs',

(6.12)
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dCkg ∕dτ — k7CκsCs +kβCκκCs', 
dCκκ /dτ = k9CκsCs;

Cnp -Cft -Ctfra -Cκs-Ckk-Ckg-Ckr; 
Cs =Cs-Cκκ-Cks-Ckg-Ckr;

Cw = C‰ +Cjαf +Cκs +2Ckg + 2Ckr.Результаты оценки параметров для механизма 3 приведены в табл. 6.4.
Таблица 6.4

Результаты оценки параметров кинетической модели по механизму 3

Пара­
метр

Значения параметров при 
температуре, 0C

Пара­
метр

Значения параметров при 
температуре, 0C

90 100 110 90 100 110

1,13 × 
х 10-8

7,36 х 
х 10-9

1,21 X
X 10-8

k7 1,67 х 
х 10-1°

5,19 х 
х 10-6

8,13 х 
х 10-6

⅛2 7,44 х
х 10-9

5,06 х 
х 10-9

9,10 х
X 10-9

1,72 х 
х 10-5

3,48 х 
х 10-5

7,11 х 
х 10-5

1,76 х
X ю-2

1,72 х
X ю-2

1,80 х
х ю-2

k9 4,41 х
X 10-6

1,04 х
X 10-5

6,18 х 
х ю-5

k4 2,69 х 
X ю-5

2,20 х
X ю-5

2,74 х 
х ю-5

K1 5,49 х 
X 10-8

1,60 х
X 10-8

3,15 х
X 10-8

⅛ 1,23 х
х io-2

1,11 х 
х io-2

1,25 х
х io-2

К 3,18 х
X 10-6

1,05 х 
х 10-6

1,63 х 
х 10-6

fc6 5,80 х
X ю-s

9,36 х 
х ю-5

1,11 X
X 10-4

S2 0,503 0,620 0,497

Сравнение значений S2 (см. табл. 6.3 и 6.4) показывает, что меха­
низм 3 обладает значительно лучшей описательной способностью, поэтому он принят для разработки полной математической модели сульфирования в системе твердое тело — жидкость.

Учет уровня смешения реагентов. Наличие в сульфураторе сре­ды с повышенной вязкостью и сложная гетерогенная кинетика рас­сматриваемых процессов требуют учета того факта, что компоненты реакции далеко не всегда перемешиваются на молекулярном уровне. В связи с этим необходимо располагать сведениями об уровне сме­шения потоков реагентов в аппарате, который существенно влияет на выходные показатели процессов, протекающих в вязких средах.Для оценки уровня смешения рассмотрена однопараметриче­ская зонная модель микроперемешивания. Анализ уровня смеше­ния в рассматриваемой системе проводится для единственного поступающего в сульфуратор потока, что обусловлено необходимо­стью предварительного эффективного диспергирования 2-нафто- ла в сульфирующем агенте для создания максимально возможной 
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межфазной поверхности и обеспечения заданного соотношения ре­агентов.В этом случае в сульфуратор будет поступать поток, который на макроуровне рассматривается как псевдогомогенный, так как разделения фаз не происходит вследствие незначительной разности плотностей и высоких значений вязкости реакционной среды.Схема однопараметрической зонной модели микросмешения по­казана на рис. 6.11.
W, Cifi

° τ*
j----------------- 1-------------- ► w[l - ∫ f (τ)dτ]

W,Ci
у 1

Рис. 6.11. Однопараметрическая зонная модель микросмешенияПредполагается, что в реакторе существуют 2 зоны: полной сегре­гации (ПС) и максимальной смешанности (MC). В зоне ПС элементы потока находятся в сегрегированном состоянии, реакционная масса состоит из агрегатов молекул, внутри которых происходят процессы химического превращения и массопереноса; в то же время между со­бой эти агрегаты не взаимодействуют. Зона MC представляет собой однородную среду, перемешанную на молекулярном уровне.Элементы поступающего потока, в которых содержатся как моле­кулы жидкости, так и твердые частицы, находятся с состоянии полной сегрегации и могут перемешиваться на молекулярном уровне с эле­ментами, уже находящимися в реакторе, не ранее чем по истечении времени τ*. Таким образом, принимается, что если время пребыва­ния элементов потока в аппарате меньше τ*, то они выходят из него в состоянии ПС, если же время пребывания больше τ*, то элементы потока поступают на выход в состоянии MC. Величину τ* называют критическим возрастом элементов потока, превышение которого приводит к состоянию MC; она является параметром модели.Для потока, покидающего аппарат в состоянии полной сегрега- τ*ции, равна W J /(т)дт(где W — объемный расход жидкости через 
о аппарат).Доля потока, перемешанного на микроуровне, определяется уравнением

W l-∫ /(τ)dτ 
о

= W[l-∙F(τ)], (6.13)
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где f(τ) — аналитическое выражение дифференциальной функции распределения времени пребывания.Каждый элемент потока в зоне ПС содержит все необходимые для реакции компоненты, взаимодействие между которыми происходит, как в реакторе периодического действия. Концентрацию i-ro компо­нента на выходе из зоны ПС можно вычислить по формуле
Cis = J [Ci(τ)]ιw∕Cτ)dτ/ ∫ /(τ)dτ, (6.14)

о огде [Ci (τ) ]вд — решение уравнении кинетики относительно i-ro ком­понента.Кроме того, в зоне ПС происходит процесс массопередачи твер­дого реагента в жидкую фазу. В соответствии с кинетической моде­лью для механизма 3 концентрации компонентов на выходе из зоны ПС можно вычислить в результате интегрирования в пределах от 0 до τ* системы уравнений (6.15):ям 2 -⅛jy- = -AMn3[K2(Csn -Cn ) + K(k1 + k2)Cs]f(τ);ατ p p= [BKk1Mjv3Cs + k2CN?Cs — k4CκsCw — (k7 +
÷ ^9)⅛s^s]∕(τ);

,κκ — [BKk2M 3Cs + Ic5CnCs — k5CκκCw — dτ p- k8⅛Cs]∕(τ); (6.15)
⅛- = k7CκsCsf(τ)∙,А = 144¾(M° )⅛ = А/V ; dτ

= ( mn~ mN -C C _ c _ c Ъ(Т).
j т -г KJ∖. KD KCr ISJx J v j >dτ I V )= (С° -Cκκ -Cκs -2Ckg -2Ckr)∕(τ);

= + Cκκ + Cκs + 2Ckg + 2Ckr )f(τ)

с начальными условиями
Mn =M^l∙,Cs =C§;CW =C‰; (616)

Cκκ = Crs = Ckg = Crr = θ ПРИ τ = 0.Таким образом получают значения концентраций компонен­тов Cis (τ*), представляющие собой вклад зоны ПС в концентрацию на выходе из аппарата, так как
Cis(τ*) = Cis J/(τ)dτ. (6.17)

о
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Концентрации компонентов в зоне MC определяют в результате решения уравнений Цвиттеринга
^ = wimb7T⅛⅛c'i^ciml (6Л8)
И -L Ж (.1 Jс граничными условиямиdCjm/dτ = 0πpπ τ→ OOe (6.19)Интегрирование уравнений (6.18) проводится в пределах от τ —> ∞ до τ = τ*. Здесь через Ri(Cim) обозначено выражение для скорости изменения концентрации i-ro компонента в процессе химического превращения; Ci — концентрация i-ro компонента в реакторе пери­одического действия в момент времени τ* которую получают инте­грированием уравнений кинетики от 0 до τ*.На параметр модели микросмешения τ* накладывается ограни­чение τ* ≥ τp (где τp — время полного растворения частиц твер­дого реагента). Оно продиктовано физическим смыслом зоны MC3 в которой отсутствуют агломераты молекул. При выполнении этого условия в зоне MC не будут протекать реакции с участием межфаз­ной поверхности и процессы массопередачи. Тогда концентрации компонентов в зоне MC можно определить при решении системы уравнений (6.20) с граничными условиями (6.19):

- Cs — k4CκsCw — (k7 + k9 )CκsCs —

- (C'κs-Cκs);1-F(τ) κs κs ,κκ -⅛QvpCs ~l⅛CκκCw -k8CκκCs - dτ p∕ω (, c v
1-F(τ)κκ /(τ)aKG -k7CκsCs +kβCκκCs - j ζ7 (C'kg-Ckg); (6.20) dτ 1-F(τ)

= k9CκsCs -1 (С хи -Ckr);

⅛-<-c +с _с _с ∕ω (с, _с vdτ “ Vp κs κκ kg kr 1-F(τ)1 Np Np)>
~T~^~ = Cs-Cκs-Cκκ-2Ckg-2Ckr - (C's-Cs);dτ 1-F(τ)w =C‰ +Cκs +Cκκ +2Ckg +2Ckr--^-^-(C'w-Cw).dτ 1-F(τ)
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Концентрацию i-ro компонента на выходе из реактора рассчиты­вают по уравнению
Ci =Cis(τ*)±Cim ∫∕(τ)dτ. (6.21)τ*Параметр τ* определяют с использованием экспериментальных данных по степени превращения для быстрой химической реакции, протекающей в системе с подобными физическими свойствами в геометрически подобном аппарате непрерывного действия.Сульфирование 2-нафтола для получения кислоты Шеффера про­исходит при нагревании, поэтому экзотермический разогрев может быть использован для достижения заданной температуры. При ор­ганизации процесса температуру поступающей серной кислоты сле­дует подобрать так, чтобы при смешении ее с 2-нафтолом темпера­тура поднималась до заданного значения и затем поддерживалась постоянной с помощью обогревающей рубашки. Исходя из этого непрерывный процесс сульфирования можно рассматривать как изотермический.Полная математическая модель непрерывного изотермическо­го реактора для осуществления процесса сульфирования в системе твердое тело — жидкость формируется из уравнений гидродинами­ки, кинетики и микроперемешивания.Исходной информацией для проектного расчета сульфуратора являются производительность аппарата, состав потока на входе, фи­зико-химические свойства системы и значения параметров модели.Алгоритм расчета включает решение трех основных задач: рас­чет функций распределения времени пребывания (РВП), расчет по­компонентного состава выходного потока из аппарата и оптимиза­цию процесса.Расчет дискретных значений функций РВП и их плотностей осу­ществляется численным интегрированием системы уравнений цир­куляционной модели с застойной зоной (6.5); при этом каждому набору задаваемых геометрических и режимных характеристик ре­актора соответствуют значения параметров модели, определенные на основе данных, полученных для промышленных аппаратов.Расчет покомпонентного состава на выходе из реактора проводят с использованием функций РВП. Концентрации компонентов на вы­ходе из зоны ПС получают в результате решения системы уравнений (6.15) с начальными условиями (6.16). Концентрации компонентов в зоне MC вычисляют с применением итерационной процедуры (вследствие сложности задания предела интегрирования τ → ∞). Значения концентраций Ci на входе в зону MC получают путем ин­тегрирования уравнений кинетики (6.12) от τ = 0 до τ = τ*. На пер­вом шаге итерационной процедуры условие τ → ∞ аппроксимируют соотношением τ1 = 4τ и в результате решения системы нелинейных 
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уравнений (6.18), которая получается при записи граничных усло­вий, определяют начальные условия [вектор Ci m(τ1)], необходимые для решения системы уравнений (6.20). Численное интегрирование в данном случае проводится в пределах от τ = τ1 до τ = τ*. Крите­рием окончания итерационного процесса является выполнение ус­ловия ∣Cfm-C∕m1∣≤ε, (6.22)где ε — заданная точность; j — номер итерации.Расчет состава на выходе из аппарата проводят по уравнениям (6.21).При оптимизации процесса определяют совокупность управля­ющих параметров, обеспечивающих максимально возможный вы­ход целевого продукта при заданной производительности аппарата. Управляющими параметрами являются концентрация серной кис­лоты, соотношение исходных реагентов и температура. Проектной переменной служит объем реактора.
6.3.4. Аппаратурное оформление стадий выделения 

ароматических сульфокислотВ технологических схемах после сульфирования часто осущест­вляются стадии выделения сульфокислот. Для этого в зависимости от свойств ароматических сульфокислот и их солей проводят: 1) раз­бавление сульфомассы водой; 2) обработку ее мелом или гашеной известью; 3) взаимодействие с сульфитом натрия; 4) высаливание при добавлении растворов хлорида натрия или хлорида калия.Общим для всех этих стадий является сильная кислотная корро­зия, обусловленная разбавлением водой сульфомассы, содержащей серную кислоту и сульфокислоты, а также выделением тепла в ре­зультате химических реакций и при разбавлении серной кислоты водой.В зависимости от конкретного процесса выделение сульфокис­лот может проводиться периодическим и непрерывным способом в емкостных аппаратах. Для малотоннажных производств исполь­зуют стальные и чугунные эмалированные аппараты, снабженные рубашкой или змеевиком. Наиболее часто применяют стальные аппараты, футерованные кислотостойкой плиткой, со змеевиком внутри аппарата (рис. 6.12). Использование змеевиков обусловлено тем, что футеровка (например, из диабазовой плитки) имеет низкое значение коэффициента теплопроводности: 0,85—1,2 Вт/(м • К). Змеевики должны быть коррозионно-стойкими; применяют змее­вики из легированных сталей, титана, освинцованные.В тех случаях, когда в реакционной смеси возможно присутствие хлористого водорода (при высаливании хлоридом натрия или хло­ридом калия), в качестве элементов поверхности теплообмена ис­
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пользуют специальные гильзы, изготовленные из графитсодержа- щих материалов.

Рис. 6.12. Аппарат для нейтрализации и выделения ароматических сульфокислот

6.3.5. Особенности материальных и тепловых расчетов 
сульфирования и выделения сульфокислот

Для материального расчета сульфирования жидких и твердых ароматических соединений серной кислотой или олеумом опреде­ляют соотношение исходных ингредиентов, которое зависит от ре­гламентируемых показателей: концентрации исходного сульфирую­щего агентах (масс, доли SO3); концентрации отработанной серной кислоты р (масс, доли SO3); концентрации воды в исходном органи­ческом сырье, %. Для этого рассматривают материальный баланс по триоксиду серы с учетом реакцииArHx + xSO3 = Ar(SO3H)xКоличество SO3, необходимого для реакции, равноGso3 = Gaγhx ∙80x∕Maγhx (6.23)где Gathx — масса сульфируемого ароматического соединения.Количество SO3, остающееся после сульфирования,Gh2So4 5- Gaγhx ∙80x∕Mathx (6.24)Количество отработанной серной кислоты с концентрацией рGh2SO4 -gaγhx ∙80x∕Mathx (6.25)Количество серного ангидрида в отработанной кислоте(Gh2so4 - Gathx ∙80x∕ Maγhx ) (6-26)
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Приравняв выражение (6.24) к (6.26), определяют массу сульфи­рующего агента, необходимого для сульфирования заданного коли­чества ароматического соединения:¾2so4 = gathx ' 80x(l — р) / (s — р) (6.27)При содержании воды в исходном арене количество сульфирую­щего агента увеличивается. Это дополнительное количество необ­ходимо для образования отработанной кислоты из сульфирующего агента и воды. Баланс по триоксиду серы для этого количества суль­фирующего агента G'h2sq4 находят из уравнения
gh2so4s = (gh2so4 +W)p (6.28)где W — масса воды, содержащейся в исходном органическом ве­ществе.Общее количество сульфирующего агента концентрацией s

gH2SO4 = [gAtHx ■ 80x(l - P) + Wp] /(5-p) (6.29)
При тепловом расчете сульфирования считают, что в реакцию вступает триоксид серы, и процесс представляют состоящим из трех стадий:1. Выделение SO3 из сульфирующего агента с тепловым эффек­том Q’, для расчета которого используются величины удельных те- плот растворения SO3 в воде с образованием серной кислоты (олеу­ма) определенной концентрации:Q'=-¾√1→⅛ (θ∙30)где qs — удельная теплота растворения SO3 с образованием сульфи­рующего агента, Дж/кг воды.2. Реакция между исходным ароматическим соединением и S03 с тепловым эффектом Qp, который определяется с использовани­ем qp: Qp - gAt(SO3H)x Qp ‘ 10θθ / ^Ar(SO3H)x (6.31)Удельную теплоту реакции qp рассчитывают через удельные те­плоты образования: Qp = ⅛(so3h)x - QatHx - xQso3 (6.32)Удельные теплоты образования сульфокислот отсутствуют обычно в справочной литературе, и их можно определить используя тепло­ты сгорания, которые рассчитывают по методу Караша.3. Растворение остатка SO3 в воде с образованием отработанной серной кислоты с тепловым эффектом Q"
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Q" = ¾4C1-¾ (6.33)Общий тепловой эффект сульфирования равен
ArCSOjbD Qd ∙ IOOOQ3 = Qp+Q'+Q" = c*°3 )х p--------+

mAt(SO3H)i (6.34)+ ¾α-s)c⅞>-4)
При расчете теплового эффекта реакции для стадий выделения 

сульфокислот, где происходит образование их солей, необходимо знать теплоту образования солей сульфокислот. Для этого использу­ют справочные значения по теплотам нейтрализации сульфокислот различными щелочами. Например, для натриевой соли ароматиче­ской сульфокислотыArSO3H + NaOH = ArSO3Na + H2O + ⅞ιeiiτpО OO о (6.35)
Чнейтр = QArSO3Na + Qh2O - QatSO3H - QNaOHУравнение (6.35) решают относительно д^.5Оз№1:

QArSO3Na = QatSO3H - QNaOH - Qh2O + 

+ QHeftτp = QatSO3H + ^Q⅛SO3Na

ГДе AQArSO3Na QHeftτp ^*^ QNaOH + Qh2O

6.4. Процессы нитрования ароматических соединенийВ основе процессов нитрования лежат реакции замещения одно­го или нескольких атомов водорода в ароматическом ядре нитро­группами с образованием нитросоединений.Реакцию нитрования описывает стехиометрическое уравнениеArHx + xHN03 = Ar(NO2)x +xH2OВ качестве исходных веществ служат углеводороды ароматиче­ского ряда, их сульфокислоты, алкил-, галоген- и гидроксизамещен- ные (после их сульфирования), ациламиносоединения.
6.4.1. Условия процессов нитрования 

и выбор основного оборудованияНаиболее часто для нитрования используют нитрующие смеси на основе азотной и серной кислот, меланж, состоящий из азотной кислоты, серной кислоты (7,5—9,0 %) и воды (до 4,5 %).При нитровании реакционноспособных соединений (N-ацилами- ны, эфиры гидроксисоединений, ализарин и т. п.) используют раз­
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бавленную азотную кислоту (30—60 %); нитрование некоторых гетероциклических соединений проводят азотной кислотой в ук­сусной кислоте.На ход нитрования, его направление, выбор аппаратурного оформ­ления влияет ряд факторов.Важнейшим из них является температура, которая колеблется от 0 до 80 °C. Для каждого конкретного процесса существует мак­симально допустимая температура, превышение которой при пере­гревах способствует окислению нитруемого вещества азотной кис­лотой. Увеличение скорости этого крайне нежелательного процесса может привести к взрыву. Процесс нитрования — экзотермический, введение одной нитрогруппы вызывает выделение около 150 кДж/ моль, что в совокупности с необходимостью соблюдения заданного температурного режима требует обычно интенсивного отвода теп­ла, особенно при мононитровании реакционноспособных исходных ароматических соединений. Присутствие электроноакцепторной нитрогруппы резко снижает реакционную способность соедине­ния в реакциях электрофильного замещения, уменьшает скорость введения второй нитрогруппы на 5—7 порядков и, как следствие, увеличивает температуру процесса и продолжительность выдержки (времени пребывания) при получении ди- и тринитрозамещенных. В этих случаях температура на стадиях второго и третьего нитрова­ния поддерживается подачей в элементы поверхности теплообмена нитраторов теплой воды или насыщенного водяного пара низкого давления.Относительно низкая температура процесса мононитрования, значительное количество выделяющегося тепла, высокая скорость процесса приводят к тому, что производительность нитраторов опреде ляется интенсивностью отвода тепла и является функцией теплотехнических характеристик аппаратов.Рассмотрим тепловой баланс непрерывного нитрования при низ­кой температуре и условии, что температура потока на входе в ни­тратов и температура на выходе из него равны:Qi + Ог +Оз -Q4 +Qs +Об-При условии Th = Tk имеем Q1 ≈ Q4. В случае непрерывного про­цесса Q5 = 0, для низкой температуры Q6 = 0.
-Q.2 = Оз = Qp + Qφ-x,π. = GatNO2 ¾ ‘ 10θθ / ^ArNO2 + Qφ-x,π. (6.37)Без учета тепла физико-химических превращений получим-Q2 ≈ KτSτΔTcp = const Gaγnq2 . (6.38)Для увеличения производительности нитратора необходимо обеспечить высокий коэффициент теплопередачи (Kt) , достаточ­
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ное значение средней полезной разности температур (ATcp) между нитромассой и хладагентом и развитую поверхность теплообме­на (Sτ). Увеличению Kt способствуют интенсивное перемешива­ние реакционной массы и высокая скорость движения хладагента в элементах поверхности теплообмена. Например, значение коэф­фициента теплопередачи для емкостных аппаратов с пропеллерны­ми мешалками при подаче рассола или воды в рубашку составляет 230—290 Bt∕(m2 • К), при использовании змеевиков внутри аппара­та — 580—700 Bt∕(m2 • К).Возможности увеличения разности температур ATcp ограничены, поэтому развитие конструкции нитраторов шло по пути увеличения поверхности теплообмена, что достигалось изменением геометри­ческих форм аппарата (например, созданием волнистых стенок ни- тратора, дающих возможность при одном и том же объеме получить в 1,5—2 раза большую поверхность теплообмена при использова­нии рубашки) и установкой внутри аппарата змеевиков, гильз. При организации непрерывных процессов нитрования в ряде случаев предусматривается предварительное охлаждение нитрующего аген­та и отработанной кислоты, что позволяет снять до 40% тепловой нагрузки аппарата.Интенсивное перемешивание при нитровании обеспечивает не только высокое значение коэффициента теплоотдачи от нитро­массы к стенке элементов поверхности теплообмена, но и является необходимым при нитровании продуктов, нерастворимых в нитру­ющих смесях (нитрование бензола, толуола, хлорбензола). В гете­рогенной двухфазной системе реагирующие компоненты распреде­лены между фазами, и большое значение для протекания реакции имеет скорость диффузии, которая зависит от поверхности контак­та фаз. В этом случае для большинства ароматических соединений реакция нитрования практически протекает в кислотном слое в со­ответствии с кинетическим уравнениемd [ArNO2 ] / d τ = fc1 [ArH] [NOJ ] + k1 [ArHJ ] [NOJ ] (6.39)в котором второе слагаемое значительно меньше первого и харак­теризует нитрование протонированной формы исходного соедине­ния.Для системы двух несмешивающихся жидкостей интенсивное перемешивание (хорошее эмульгирование) в емкостных реакторах достигается использованием пропеллерных мешалок и диффузоров, создающих осевые потоки. Роль диффузоров выполняют и змееви­ки, установленные внутри нитратора.Лабораторные исследования процесса нитрования бензола в ап­парате диаметром 65 и высотой 290 мм показали, что с увеличе­нием скорости вращения мешалки с 500 до 1500 об/мин скорость нитрования возросла примерно в 20 раз, но дальнейшее увеличение 
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числа оборотов не влияло на скорость процесса. Следовательно, при скорости вращения мешалки 500—1500 об/мин лимитирующим процессом является массообмен, а при 1500 об/мин и более — ско­рость химической реакции.При нитровании веществ, растворимых в нитрующих смесях (а этот случай наиболее типичен для нитрования ароматических сульфокислот), которое проводится сразу после стадий сульфи­рования, применяют якорные и пропеллерные мешалки (как при сульфировании ароматических соединений). Нитрование аромати­ческих сульфокислот протекает в условиях, вполне аналогичных ус­ловиям сульфирования, и соответственно этому требуется реактор, аналогичный сульфуратору. Пониженная реакционная способность ароматических сульфокислот при электрофильном замещении, раз­бавление исходных веществ в сульфомассе серной кислотой позво­ляют проводить нитрование в аппаратах, снабженных рубашками для теплообмена.Нитромасса содержит исходное вещество, нитропродукты, азот­ную и серную кислоты [концентрация последней в конце процесса нитрования (при периодическом процессе) в большинстве случа­ев составляет 70—80 %]. В этих условиях достаточно устойчивы­ми к коррозии являются чугун и легированные стали (Х18Н10Т, 08Х22Н6Т, 12Х18Н9ТЛ и т. п.), которые используют для изготовле­ния нитраторов.Высокая скорость нитрования позволяет организовывать непре­рывные процессы, которые реализованы для получения многотон­нажных нитропродуктов в аппаратах, изготовленных из легирован­ных сталей.В нитрующих смесях на основе серной кислоты основной ни­трующей частицей является катион нитрония, NOJ, концентрация которого зависит от соотношения азотной, серной кислот и воды (от состава нитрующей смеси), определяемого регламентными по­казателями процесса нитрования: концентрацией отработанной серной кислоты р (доли H2SO4) и избытком азотной кислоты по от­ношению к теоретически необходимому количеству ср (%). Эти по­казатели связаны с реакционной способностью исходного соедине­ния (табл. 6.5).
Таблица 6.5

Регламентные показатели процесса нитрования некоторых ароматических соединений

Нитруемые 
продукты

р, доли 
H2SO4

φ, % Нитруемые 
родукты

р, доли 
H2SO4

φ, %

Бензол 0,775 1—3 Нафталин 0,671 1

Толуол 0,711 1 Нитробензол 0,874 10

Хлорбензол 0,816 3
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При периодическом нитровании нерастворимых в нитрующих смесях исходных продуктов нитраторы (рис. 6.13) представляют со­бой емкостные аппараты, изготовленные из легированных сталей, снабженные рубашкой и змеевиком для теплообмена, пропеллер­ной мешалкой. Такие аппараты обычно имеют нижний спуск, что позволяет в случае аварийного повышения температуры после пре­кращения подачи исходных ингредиентов достаточно быстро са­мотеком подать нитромассу в аппарат, где находится охлажденная серная кислота.
Нитрующая

Рис. 6.13. Емкостный аппарат для периодического нитрованияПри гетерофазном непрерывном нитровании необходимо обе­спечить интенсивный отвод тепла и развитую поверхность контак­та фаз, что достигается применением трубчатых или емкостных нитраторов.В трубчатом нитраторе (рис. 6.14) нитруемый продукт и нитру­ющая смесь непрерывно подаются в центральную часть аппарата, в которой установлена пропеллерная или турбинная мешалка. Под напором, создаваемым мешалкой, эмульсия поступает в трубки, ко­торые являются элементами реакционного объема и поверхности теплообмена. Хладагент подается в межтрубное пространство ни- тратора. Недостатком аппарата является возможность попадания хладагента в нитромассу при нарушении герметичности (из-за кор­розии) в местах крепления трубок в трубной решетке.Надежны конструкции емкостных нитраторов, снабженных зме­евиками из титана или легированной стали.
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Нитрующая

Интересную, но более сложную конструкцию имеет нитратор с перегородками, которые делят реакционную зону на 3 ячейки — камеры. В каждой из них находятся пропеллерные мешалки. При таком конструктивном оформлении полностью исключается воз­можность проскока нитруемого вещества через аппарат. Нитратор описанного типа (рис. 6.15) при нитровании бензола имеет произ­водительность около 100 кг/(ч • м3) по исходному соединению без дополнительных элементов охлаждающей поверхности, которые могут быть установлены в каждой его секции.

Рис. 6.15. Нитратор непрерывного действия ячеечного типа
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6.4.2. Организация непрерывных процессов нитрованияТипичным процессом непрерывного нитрования является нитро­вание бензола. В производстве нитробензола (рис. 6.16) исходный бензол и отработанная кислота (со стадии сепарирования) непре­рывно подаются в экстрактор 1, в котором при охлаждении за счет присутствия в отработанной кислоте азотной кислоты и оксидов азота происходит нитрование бензола, и в органическую фазу пере­ходит также нитробензол, содержащийся в неочищенной отрабо­танной кислоте. Из экстрактора эмульсия непрерывно поступает на разделение во флорентийский сосуд 2, из которого выводит­ся технический бензол, поступающий перед подачей в нитратор на смешение с охлажденной отработанной кислотой (со стадии се­парирования), и отработанная кислота, свободная от вышеназван­ных примесей и направляемая на концентрирование и для улавли­вания оксидов азота. Нитратор 3 представляет собой емкостный аппарат из нержавеющей стали, снабженный пропеллерной ме­шалкой и змеевиком, площадь теплообмена которого определяется производительностью агрегата. Нитромасса выводится из нитрато- ра и поступает в теплообменник 4 типа «труба в трубе», где эмуль­сия охлаждается и направляется на разделение во флорентийский сосуд 5, из которого выводятся технический нитробензол и отрабо­танная кислота. Дальнейшая обработка нитробензола производит­ся в технологической связке емкостный аппарат — сепаратор, где последовательно осуществляются промывка водой, нейтрализация аммиачной водой или раствором соды, промывка водой. В случае необходимости нитробензол очищают перегонкой в вакууме.

Puc 6.76. Схема непрерывного нитрования бензола в производстве нитробензола:
1 — экстрактор; 2,5 — флорентийские сосуды; 3 — нитратор;
4 — теплообменник типа «труба в трубе»; б — теплообменник 

для охлаждения нитрующей смеси; 7 — колонна для смешения бензола 
и отработанной кислоты; 8—12 — насосы
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Оксиды азота, выделяющиеся при нитровании, улавливаются от­работанной кислотой в скубберах Вентури (рис. 6.17), при достиже­нии определенной концентрации оксидов в кислоте она направля­ется на стадии экстракции или нитрования.

Рис. 6.17. Улавливание оксидов азота в скруббере Вентури:
1 — скруббер; 2 — емкость для раствора; 3 — насос;

/ — воздух с оксидами азота; II — отработанная кислота; 
III — отработанная кислота с оксидами азотаУлавливание оксидов азота на локальных установках возможно еще двумя способами в абсорберах с насадкой (рис. 6.18). Насадка ороша­ется растворами едкого натра в воде или карбамида в серной кислоте, непрерывно подаваемыми насосом. Противотоком за счет разреже­ния, создаваемого вентилятором, направляется воздух с оксидами азо­та, которые взаимодействуют с реагентом, находящимся в растворе:2NO2 + 2NaOH → NaNO2 + NaNO3 + H2ONO2 + (NH2 )2 СО → N2 + CO2 +H2O

Pug 6.18. Улавливание оксидов азота в абсорберах с насадкой:
1 — абсорбер; 2 — емкость для раствора; 3 — насосПри достижении заданного состава раствора в емкости локаль­ной установки производится смена рабочего раствора.При нитровании исходных продуктов, растворимых в нитрующих смесях, получают нитромассу, содержащую нитросоединения, сер­ную кислоту, воду, азотную кислоту и оксиды азота (при взаимодей­
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ствии оксидов азота с серной кислотой образуется нитрозилсерная кислота). Па окончании процесса нитрования нитромассу подвер­гают денитрации с целью удаления оксидов азота. Нитрозилсерная кислота устойчива в среде концентрированной серной кислоты, но быстро разлагается при разбавлении водой нитромассы и при нагревании. На практике для денитрации в нитромассу добавляют воду, чтобы получить 50 %-ную серную кислоту; затем ее нагревают до 50—70 oC и барботируют воздух для отдувки оксидов азота.
6.4.3. Особенности материальных 

и тепловых расчетов процессов нитрованияВ основе расчетов лежат стехиометрическое уравнение реакции и регламентные показатели, на основании которых определяют прежде всего состав нитрующей смеси.Принимают следующие обозначения: Gh cm — количество (масса) нитрующей смеси, необходимой для нитрования заданного количе­ства ароматического продукта (Gaγhx), в которой I — содержание HNO3, т — содержание H2SO4, п — содержание воды (%).
Материальному расчету предшествует расчет состава нитрующей смеси. Для этого рассматривают балансы по азотной и серной кислоте.Баланс по азотной кислоте:количество азотной кислоты в нитрующей смеси Ghn03Ghno3 =GhcmZ/100; (6.40)расход азотной кислоты на проведение процесса нитрования^hno3 =Gathx ∙63x(1 +OjOI(P)ZMathx. (6.41)Сопоставляя уравнения (6.40) и (6.41), имеемGh,cmZ /100 = Gaγhx ∙ 63x(l + 0,01φ) / MaiHx • (6.42)Баланс по серной кислоте:количество серной кислоты в нитрующей смеси Gh2so4Gh2so4 = GH.CMm/100; (6.43)масса отработанной серной кислоты концентрацией р, состоящей только из серной кислоты и воды,Goτp =Ghcm (100-D∕100 + Gaγhx;Gh2SO4 - Goτpp.В итоге получим баланс по серной кислоте:Gh.cm(100-DP + Gathx W = Gh.cmtπ 100 Maγhx 100

(6.44)
(6.45)
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из которого следуетGH.CM[m-(100-Z)p]/100 = Gaγ11x ∙18xp/Maγ11x . (6.44)Разделив левые и правые части уравнений (6.42) и (6.46) друг на друга, получим1 _ 63(l + 0,01φ) _ 3,5(1 + 0,01φ)
т- (100-Z)p 18р рРешая уравнение (6.47) относительно величины т, получим 

уравнение состава нитрующей смеси

(6.48)p-3,5α÷0,0W+3,5(l + 0,01φ)Из уравнения (6.48) следует:1) для успешного проведения процесса нитрования необходимо применять нитрующие смеси, в которых содержания азотной и серной кислот связаны друг с другом строго определенной зависимостью;2) состав нитрующих смесей, применяемых для нитрования кон­кретного продукта (при заданных значениях риф), может быть раз­личным, но должен определяться уравнением состава нитрующей смеси.
Пример. Рассчитать состав и расход нитрующей смеси с содержанием 

16 % азотной кислоты для нитрования 1200 кг хлорбензола на нитрохлор­
бензол при р = 0,70 и избытке азотной кислоты φ = 1 %.

Расход 100%-й азотной кислоты на нитрование

¾no3 = 63,1(1+0,01 • 1)1200 /112,5 = 678кг;
[1-3,5(1+0,011)]16 т = ±----- —----- ------- --—+100 ■ 0,7 = 61,96%

3,5(1+0,011)
Общее количество нитрующей смеси Gs см = 678/0,16 = 4250 кг.

При проектировании стадий нитрования по данным промышлен­ного регламента используют сведения о составе нитрующей смеси, что позволяет определить концентрацию отработанной кислоты:
--------------------- gh,cm("1∕1QQ)-------------------- (6.49)Ghcm (100 -Z)/100+Gaγhx ∙ 18x / Maγhx + W’где W — масса воды в нитруемом продукте.

При тепловом расчете нитрования необходимо найти тепловой эффект процесса, который складывается из тепла реакции и тепла физико-химических превращений. Для этого процесс представляют состоящим из следующих стадий:1) выделение 100 %-ный азотной кислоты из нитрующей смеси с тепловым эффектом <2ВЫД;
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2) реакция между нитруемым продуктом и 100 %-ный HNO3ArHx + xHNO3 = Ar(NO2)x +xH2Oс тепловым эффектом Qp:
Qp =Gathx QplOOOy ^athx>где η — выход по реакции от теоретического;

¾ “ Qat(NO2)x ^^ ^ArHx + λ-(Qh2O - QhNO3 (6.50)При расчете удельной теплоты образования нитросоединения через теплоты сгорания с использованием метода Караша для атома углерода, связанного с нитрогруппой, учитываются три электрона и вводится поправка на нитрогруппу (ANO2);3) разбавление остатка нитрующей смеси водой, которая выде­ляется в ходе реакции, с тепловым эффектом Qpaa6.Тепловой эффект физико-химических превращений при нитрова­нии складывается из тепловых эффектов первой и третьей стадий:
Qφ-x,π Qbha + Qpa36∙ (6.51)Эти слагаемые рассчитывают с использованием теплот исчерпы­вающего разбавления концентрированных кислот или их смесей водой. Теплота исчерпывающего разбавления qil-P — это тепло, ко­торое выделяется при исчерпывающем (бесконечном) разбавлении 1 кг кислоты или смеси кислот водой и зависит от концентрации кислоты или состава смеси; qli∙P имеет размерность ккал (кДж)/ кг кислоты или ккал (кДж)/кг смеси кислот.Теплота выделения 100 %-ной азотной кислоты равна по величи­не и обратна по знаку теплоте смешения азотной кислоты с остат­ком нитрующей смеси: Qljblfl = -QcmУсловно считается, что имеются 100 %-ная HNO3 и остаток ни­трующей смеси (серная кислота с определенной концентрацией) H2SO4. При исчерпывающем разбавлении этих составляющих и по­следующем смешении полученных разбавленных кислот получается бесконечно разбавленная нитрующая смесь и выделяется тепло

gHno3Qhno3 + gH2So4Qh2So4- (6.52)Из тех же составляющих можно прийти к конечному результату вторым путем, смешав HNO3 и H2SO4 и бесконечно разбавив полу­ченную нитрующую смесь. При этом выделится тепло
Qhxm ^*^gh.cmQh.cm∙ (6.53)В соответствии с законом Гесса будет справедливо равенство

gHNO3Qhno3 + gH2SO4Qh2SO4 = Qhxm + Ghxm Qhxm- (6.54)
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Отсюда получимQbbia = —Qcm “Qh.cmQh.cm -^HNO3QhNO3 -Qh2SO4Q⅛fsθ4' (6.55)В соответствии с вышеизложенным подходом определяют Qpa3Q:Qpa36 =Qh2SO4QhДo4 - QoτpQoτp∙ (6.56)В итоге тепло физико-химических превращений при нитровании нитрующими смесями рассчитывают по формулеQφ-x,∏ = Qh.cmQh.cm - Qhno3Qhno3 - Q<>τpQoτp∙ (6.57)Соответствующие массы находят при выполнении материально­го расчета. Теплота исчерпывающего разбавления IOO %-ной HNO3 составляет 110,8 ккал/кг. Для нитрующих смесей и отработанных кислот теплоту исчерпывающего разбавления (в ккал/кг разбавля­емой смеси) находят по формуле, предложенной А. Н. Плановским:
q = a∕(l-bx~), (6.58)где α = 111 - 312n∕(n + 98,5); b = α[183 - 324n∕(n + 49)]; х = 

= т/(т + О.
6.5. Процессы хлорированияВ основе процессов галогенирования лежит взаимодействие ор­ганических соединений с галогенирующими агентами, приводящее к замещению атома водорода, связанного с атомом углерода, галоге­ном. В промышленных условиях реализованы хлорирование и бро­мирование. Первый процесс имеет большее значение, поскольку хлорсодержащие ароматические соединения нашли широкое при­менение как растворители и исходные продукты для дальнейших химических превращений.При наличии в ароматическом соединении алкильного замести­теля возможно как электрофильное галогенирование в ядро, так и радикальное галогенирование в боковую цепь. Направление и ме­ханизм галогенирования определяются условиями процесса.

6.5.1. Условия процессов и выбор оборудованияХлорирование в ароматическое ядро проводят при температуре до 100 °C; повышение температуры способствует гомолитическому разрыву молекулы галогенирующего агента и используется при хло­рировании алкилбензолов в боковую цепь.Катализаторами электрофильного хлорирования являются хло­рид железа, иод, серная кислота, кислоты Льюиса, контакт с ко­
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торыми должен быть полностью исключен при радикальном хло­рировании. Последний процесс инициируется при освещении реакционной массы и введении органических пероксидов (напри­мер, пероксид бензоила), азодиизобутиронитрила, являющихся ис­точниками свободных радикалов.Наибольшее распространение в качестве хлорирующего агента получил хлор, реже для хлорирования реакционноспособных исход­ных соединений применяют хлорамины и сульфурилхлорид:RHx + xCl2 = RClx + xHCl; RH + SO2Cl2 → RCl + SO2 + HClУказанные реагенты не вызывают коррозию углеродистых сталей и чугуна. В ходе процесса выделяется хлористый водород, который в присутствии влаги вызывает сильную коррозию этих материалов. Кроме того, присутствие воды при хлорировании в ароматическое ядро вызывает растворение хлорида железа, что осложняет основ­ной процесс. Поэтому в технологических схемах, включающих хло­рирование, организованы стадии осушки хлорируемых продуктов (азеотропная отгонка воды, адсорбционная сушка жидких продук­тов), а основные аппараты — хлораторы — защищаются футеров­кой при хлорировании в ядро. При радикальном хлорировании ис­пользуют гомогенно освинцованные, эмалированные и стеклянные аппараты. Для отвода хлористого водорода и паров исходных и об­разующихся веществ применяют стеклянные трубопроводы.При монохлорировании выделяется тепло (около 130 кДж/моль), поэтому, как и в процессах нитрования, необходим интенсивный те­плообмен, который может лимитировать производительность хлора­тора.При хлорировании, бензола соотношение констант первого (k1) и второго (k2) замещения составляет 0,10—0,12, что определяет влияние гидродинамики на конечные результаты (выход и селек­тивность) непрерывного процесса:C6H6 —C6H5Cl—C6H4Cl2 —полихлоридыC учетом кинетического уравненияd [C6H5C1] / d τ = fc1 [C6H6 ] [Cl2 ] - k2 [C6H5C1] [Cl2 ]для режимов идеального смешивания (ИС) и идеального вытесне­ния (ИВ) получены следующие результаты:
Режим Выход хлорбензола Мольное соотношение 

хлорбензол : дихлорбензолы

ИС 92,5 14

ИВ 99,0 42
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Таким образом, при непрерывном хлорировании бензола для по­лучения хлорбензола необходимо обеспечить интенсивный отвод тепла и гидродинамический режим вытеснения.Промышленное хлорирование бензола осуществляется в гете­рофазной системе: жидкость (исходный продукт) — газ (хлор) — твердое вещество (железо — источник катализатора), но после образования хлорида железа хлорирование является гомогенно­каталитическим процессом. В хлораторе кроме образования хлор­бензола и дихлорбензола происходят растворение хлорида железа и хлора в бензоле, десорбция хлористого водорода. Для ускорения массообменных процессов необходимы тщательное смешивание газа с жидкостью и интенсивный контакт газожидкостной эмуль­сии с железом.Хлорирование твердых исходных продуктов проводится в орга­ническом растворителе (хлорбензол, полихлориды, нитробензол, уксусная кислота) и в серной кислоте или в олеуме. Проведение процесса в растворителе с большой диэлектрической проницаемо­стью, вызывающем поляризацию молекулы хлора, не требует при­менения катализатора.Высокая скорость хлорирования позволяет организовать непре­рывные процессы для получения многотоннажных хлорсодержащих продуктов. Типичным процессом является хлорирование бензола. Изменение конструкции хлораторов и организации процесса в этом случае хорошо иллюстрирует, как решались основные задачи, воз­никающие при разработке процесса хлорирования в ядро.
6.5.2. Аппаратурное оформление непрерывного процесса 

хлорирования бензолаПервые непрерывные процессы хлорирования бензола проводи­лись при температуре 25—35 oC до достижения степени превращения бензола, близкой к единице; газообразный хлор по отношению к бен­золу применялся в избытке. Выбор достаточно низкой температуры процесса был обусловлен тем, что с ростом температуры происходит увеличение соотношения констант скорости fc2∕fc1 и, следовательно, количества дихлорбензолов. Хлоратор (рис. 6.19) изготавливался из чугуна, для охлаждения снабжался рубашкой и внутренним двух- стеночным цилиндром; катализатор в виде лентообразного желе­за размещался на полках. Бензол и хлор подавались противотоком, продукты хлорирования отводились снизу, а хлористый водород и хлор — через штуцер в верхней части аппарата.Данная конструкция не решала основных проблем хлорирова­ния: теплообмен был малоинтенсивным, противоток ингредиентов создавал гидродинамический режим, близкий к идеальному смеше­нию, что обусловливало невысокие показатели производительности [125 кг C6H5Cl / (м3 • ч)] и селективности.
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Рис. 6.19. Аппараты для непрерывного хлорирования бензола 
в изотермических условиях: 

а — аппарат с рубашкой и внутренним стаканом дня охлаждения;
б — аппарат со встроенным трубным теплообменником; 1 — барботер; 

2 — катализатор на полках; 3 — брызгоотбойник; 4 — внутренний стакан;
5 — встроенный теплообменникПервый недостаток был устранен размещением в аппарате эле­ментов охлаждающей поверхности в виде чугунных труб, но это значительно усложняло конструкцию хлоратора. Повышение селек­тивности хлорирования было достигнуто H. Н. Ворожцовым, пред­ложившим для проведения процесса каскад колонных аппаратов, в каждом из которых был организован прямоток бензола и хлора (рис. 6.20).

HCl

Рис. 6.20. Организация непрерывного хлорирования бензола в каскаде колонных 
аппаратов по H. Н. ВорожцовуИ только изменение подхода к организации процесса (проведе­ние его не при низкой постоянной температуре, а в адиабатическом режиме и при невысоких степенях превращения бензола, избыток которого, испаряясь, отводит основное тепло процесса) позволило 
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Б. Е. Беркману разработать современный способ хлорирования бен­зола.Процесс проводится в аппарате 1 колонного типа (рис. 6.21), футерованном изнутри диабазовой плиткой и заполненном коль­цами Рашига из керамики и стали. Бензол и хлор через форсунку подаются в нижнюю часть колонны; тепло процесса расходуется на нагревание бензола и хлорбензола, а затем на испарение бен­зола. В верхней части реактора после насадки происходит разделе­ние жидкостного потока (продукты хлорирования) и газопарового потока (хлористый водород и бензол). Технический хлорбензол по­ступает в сепаратор 2, где отделяется от хлороводородной кислоты. Парогазовый поток поступает в двухступенчатую систему охлажде­ния и разделения, состоящую из холодильников 3 и 6, разделите­лей фаз 4 и 7 (в которых происходит разделение жидкого бензола и хлороводорода) и сепараторов 5 и 8. Выходящий из сепараторов бензол возвращается на хлорирование. Поток хлороводорода перед поступлением на стадию абсорбции проходит через брызгоулови- тель 10. Хлороводородная кислота, выходящая из сепараторов 2, 5 и 8 и из брызгоуловителя 10, поступает в сборник 9.

Рис. 6.21. Хлорирование бензола по Б. Е. Беркману в адиабатическом режиме:
1 — аппарат колонного типа; 2,5,8 — сепараторы; 3,6 — холодильники;

4,7 — разделители фаз; 9 — сборник хлороводородной кислоты;
10 — брызгоуловительИнтенсификация процессов массообмена при хлорировании бен­зола достигается созданием режима эмульгирования в насадочной колонне при определенной скорости газового потока на входе. При скорости хлора 0,35—0,45 м/с на входе в колонну продольное пере­мешивание в потоке реакционной массы практически отсутству­ет. В результате мольное соотношение получающихся хлорбензола и дихлорбензолов равно примерно 40, что в 2 раза больше, чем, на­пример, в агрегате из пяти последовательно соединенных реакто­
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ров смешения. При снижении скорости хлора на входе в колонку в 2—2,5 раза указанное соотношение уменьшается до 20—25.Таким образом, колонный аппарат 1 является реактором полного вытеснения только в режиме эмульгирования. При работе в этом режиме плотность газопарожидкостной эмульсии рэ, выходящей из зоны хлорирования, значительно меньше плотности газожид­костной эмульсии рг на входе в хлоратор, несмотря на увеличение плотности жидкой фазы рж вдоль колонны по мере образования хлорбензола, что исключает возможность продольного перемеши­вания.Плотность рэ определяется по уравнению Кафарова
(рэ-Рг)/(Рж-Pr)-0,43(L∕G)θ>325(pr/Рж)0Д8(Рж∕μr), (6.59)где рж, рг — плотности жидкости и газа; L/G — соотношение масс (расходов) жидкости и газа; цж, μr — вязкости жидкости и газа.При хлорировании бензола в режиме эмульгирования рэ на вхо­де составляет 300 кг/м3, на выходе — 200 кг/м3.Режим эмульгирования создается при определенной скорости газа на входе в реактор и0, которая определяется из уравнения 

Ig u0αPr⅛16

Я^сРж
= b-l,75

(jn Л0,25 ⅛>r
<бРж √

(6.60)где а — удельная поверхность насадки, m2∕m3; g — ускорение сво­бодного падения; Ъ — эмпирическая константа; Fc — свободное се­чение насадки.Скорость u0, рассчитанная по уравнению (6.60) для процесса хлорирования бензола после определения соотношения расходов жидкости и газа, равна 0,41 м/с.
Имеющиеся данные по эксплуатации периодических и непрерывных 

хлораторов для получения хлорбензола позволяют определить показатели 
эффективности реактора непрерывного действия.

Периодическое хлорирование бензола проводилось в чугунном хло­
раторе с охлаждающими элементами; Vp= 7 m3,G4 = 2000 кг/ч хлорбен­
зола, Vτ = 0,004 m3∕kγ, τ = 14 ч.

В этом случае Vn = 2000 ■ 0,004 • 14 = 112 м3, nπ = 112 : 7 = 16.
При непрерывном хлорировании бензола по Беркману степень пре­

вращения бензола снижается, поэтому показатель Vt увеличивается 
до 0,014 m3∕kγ. За счет интенсификации процессов массо- и теплообмена 
в режиме эмульгирования τ = 0,06 ч.

В этих условиях Vh = 2000 • 0,014 • 0,06 = 1,68 м3 и пн = 1.
Следовательно, для хлорирования бензола) = 112 : 1,68 = 66,5,1 = 

= 16 :1 = 16. Снижение стоимости строительства цеха хлорбензола при 
замене реакторов периодического действия непрерывными хлораторами 
составило 70 %; эксплуатационные расходы снизились более чем на 10 %.
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6.5.3. Математическая модель процесса хлорирования 
бензола по БеркмануПри расчете хлоратора задается производительность по хлорбен­золу (Gx6). На основании данных по селективности процесса опреде­ляется массовый расход дихлорбензолов на выходе (Gfflx6) и затем — расход бензола, необходимого для получения хлорзамещенных (G6), а также соответствующие расходы хлора (Gx) и образующегося хло­роводорода (Gxb). Регламентируются температуры на входе в хлора­тор (Th) и на выходе из него (Tk) .Сначала рассчитывают соотношение бензола и хлора, степень превращения бензола. Избыток бензола (G636), необходимый для отвода тепла процесса, определяют из общего теплового баланса хлоратора: Qi +Ог +Оз = 0+ +Qs +0б>где для установившегося режима при непрерывном процессе Q5 = = 0; теплопотери для футерованного хлоратора при T до 100 °C Q6 = = 0. Тогда (G6+G636)c6Γh + Gxc*Ta + Gx6ΔHr /Mx6 ++ Gfflx6AHr' / Mfflx6 = Gx6c*6Tκ + Gfflx6c^x6Tκ + (6.61)+ Gxbc-Tk+G^6ΔHh/M6,где Gj — массовые расходы исходных веществ и продуктов, кг/ч; 

с}р — теплоемкости исходных и конечных веществ, Дж/(кг ∙ К); AHr и AHr — удельные теплоты реакций моно- и дихлорирования бензо­ла, Дж/моль; AH11 — удельная теплота испарения бензола, Дж/моль.После определения из уравнения (6.61) избытка бензола G636 рассчитывают общий расход бензола (L = G6 =G6+G636); степень превращения бензола (x6 = G6 / G6) и соотношение массовых расхо­дов жидкости и газа (L / G = G6 / Gx).Для найденного соотношения L/G и определенного сечения ко­лонны Fc в соответствии с уравнением (6.60) подбирают насадку с таким значением удельной поверхности а, что при линейной ско­рости u0 хлора на входе обеспечивается режим эмульгирования.Расчет хлоратора бензола с использованием математической мо­дели включает в себя определение реакционных объемов, в кото­рых последовательно реализуются режимы: 1) адиабатический при гидродинамике идеального вытеснения до начала кипения бензола; 2) изотермический при идеальном смешении (предельный худший вариант гидродинамики) от начала кипения бензола до выхода ко­нечных продуктов из колонны.При этом рассчитывают также текущую степень превращения хлора как реагента, применяемого в недостатке.
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Реакция протекает в жидкой фазе между бензолом и хлором, рас­творенным в бензоле, в соответствии с кинетическим уравнениемΓi = eA+(B∕T)f жГж / vy2. (6.62)Зону вытеснения реактора представляют состоящей из ячеек идеального смешения, в каждой из которых в соответствии с кине­тическим уравнением протекает реакция монохлорирования. При расчете образования дихлорбензолов не учитывают.Объем одной ячейки идеального смешения принят равным 
Vi число ячеек п определяют в ходе расчета. Последней считают ячейку, в которой достигается температура кипения бензола при атмосферном давлении.Объемный поток (расход) жидкой фазы через i-ю ячейку (Wi) рассчитывают по уравнению

Wi = FfM6 ∕p6 + Ff6lMx6 ∕px6. (6.63)В уравнениях (6.62) и (6.63): F6hJ — мольный поток бензола в жидкой фазе через i-ю ячейку; Ffi — мольный поток хлора в жид­кой фазе через i-ю ячейку; Ff i — мольный поток хлорбензола в жид­кой фазе через i-ю ячейку; M6, Mx6 — молекулярные массы бензола и хлорбензола; p6, px6 — плотности бензола и хлорбензола в жидкой фазе в интервале температур Th—Тк.При этом ¾=⅞r√α∞,где Ff — мольный поток хлора в газовой фазе; α(T) — эксперимен­тально определенная функция распределения хлора между газовой и жидкой фазами. Для данного процессаα(T) = -83,l+0,303T.Общий расход хлора в i-й ячейке
Fxi = Ff+Ffi = F*i[l+a(T)] = Fj^(l-xi), (6.64)где xi— текущая степень превращения хлора; F° — общий мольный расход хлора.Из уравнения (6.64) определяют мольный расход хлора в жидкой фазе F*i=F°(l-xi)∕[l + a(T)]. (6.65)Мольный поток бензола в жидкой фазе определяют по уравнениюF6^=F°(β-xi)-F6ri, (6.66) 
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где β — мольное соотношение бензола и хлора; F6ri — мольный по­ток бензола в газовой (паровой) фазе, который рассчитывают на ос­новании закона Генри следующим образом:F6rZFJ=P6Z(PZP6), (6.67)где P6 — давление паров бензола при температуре Т; P — суммарное (атмосферное) давление.⅞r = ⅞ ⅞0(⅞ (P60χ6∕P) ⅞χ6 (668)FJ P-P6 P-P60X6 (l-P60x6∕P) I-P6X6 ’где P6 (T) — парциальное давление паров чистого бензола при тем­пературе T (справочная величина); X6 — мольная доля бензола в жидкой фазе.Таким образом получим¾ = FJiP6AT6/(l-T¾Λr6). (6.69)C учетом того, чтоFJi +FJti =FJi +FJi ∕α(T) = FJ(l-xi) (6.70)имеем FJ i = FJa(T) (1 - xi) Z [1 + a(T)]. (6.71)В итоге получим
fr __ FJa(T)P6X6(I-Xi).6i [l + a(T)](l-P6x6)5 (6.72)

FJ[(β-xi)-a(T)⅞x6(l-xi).6l [l + a(T)](1-P6x6) 5 xδl x v (6.73)Степень превращения и температуру в i-й ячейке рассчитывают по уравнениям
xi = xi-ι + ro½ / f° ; (6.74)τ _ Ti,1(F6γι Cg +⅞,1C*)-ΔHrriVi +AHn(Fgl-F6^1)

1 ^c6p+P^6icfСчитается, что хлористый водород в жидкой фазе не растворя­ется. При начальных условиях на входе в 1-ю ячейку: T0 = 293 К, х° = О, FJ6 = 0, при выбранном значении Vi и известных величинах F6at0, FJ, заданных производительностью установки, решается систе­ма уравнений (6.73)—(6.75), содержащих неизвестные xi и Ti. В ре­зультате для каждой ячейки определяют значения xi и Ti. В резуль­
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тате до граничного условия T — (273 + 80) = 353 К — температуры кипения бензола — и ячейку пк, в которой закипает бензол.Тогда объем зоны идеального вытеснения реактора равен Vhb = 
= Vinκ. На выходе из этого объема степень превращения хлора со­ставит хк.Далее расчет проводят для изотермических условий (при кипе­нии бензола) для зоны смешения хлоратора, в которой степень пре­вращения изменяется от хк до Xrnfiy, принимаемой равной 0,99.Объем зоны смешения находят из уравнения

½ιc = F°Δx∕ri,где Viic — объем зоны, м3; Ax — изменение степени превращения в зоне смешения, равное xmax - хк.В кинетическом уравнении (6.62) мольный поток бензола опре­деляется из соотношения
F6 = Fg - Fgιcπ - F° Ах, (6.76)где Fgicn — мольный поток бензола, испаряющегося в зоне смеше­ния, который определяется при решении уравнения теплового ба­ланса в изотермических условиях:AHrFxoAx = AH11Fglici1; F6hcπ= AHrF0Ax/АНИ. (6.77)После определения объема зоны смешения расчитывают сум­марный реакционный объем V и высоту H насадки катализатора:V = Vhb+Vhc; H = V/Fc.

6.6. Процессы щелочного плавленияВ основе процессов щелочного плавления (плавки) лежит вза­имодействие металлических солей ароматических сульфокислот со щелочами, в результате которого происходит замещение сульфо­группы на гидроксильную группу. В качестве щелочных реагентов используют гидроксиды натрия, калия, кальция.Щелочная плавка имеет большое значение, поскольку часто яв­ляется единственным методом получения ароматических гидрок- сизамещенных в промышленных масштабах. Стехиометрическое уравнение реакции представлено на примере плавки натриевой соли ароматической сульфокислоты с едким натром (гидроксидом натрия): ArSO3Na + 2NaOH = ArONa+Na2SO3 + H2O
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6.6.1. Условия процессов и выбор основного оборудованияУсловия нуклеофильного замещения сульфогруппы гидроксид­ионом малоблагоприятны: вследствие ионизации сульфогруппы понижена электронная плотность в реакционном центре, и необ­ходимо взаимодействие двух отрицательных ионов ArSO3 и НО-; в итоге реакция характеризуется высокой энергией активации (140—200 кДж/моль) и протекает при высоких температурах (до 300—380 °C).В промышленности тонкого органического синтеза реализова­ны два вида щелочного плавления — открытая плавка и закрытая плавка, различающиеся по условиям проведения процесса и аппа­ратурному оформлению. Выбор вида (способа) щелочной плавки определяется реакционной способностью исходной ароматической сульфокислоты (подвижности сульфогруппы) и возможностью про­текания побочных реакций.Открытая плавка проводится для моносульфокислот в ряду бен­зола и нафталина при температурах 300—350 oC и концентрации щелочи 80—85 %. Основной аппарат (плавильный котел) имеет связь с атмосферой, что и определило название этого вида щелочно­го плавления. В плавильном котле могут происходить предваритель­ное упаривание щелочного агента до достижения его регламентиро­ванной концентрации и отгонка воды при температуре выдержки. Жесткие условия открытой плавки определяют выбор материала плавильных котлов (чугун и сталь с обязательными добавками ни­келя для увеличения устойчивости к концентрированной щелочи и хрома — для повышения стойкости к перепадам температур) и периодическую организацию процесса. Срок службы плавильного котла при открытой плавке составляет 2—3 года.Высокая температура реакционной массы при щелочном плавле­нии, достаточно большие потери тепла при отгонке воды и теплоиз­лучении с поверхности аппарата даже при положительных значени­ях теплового эффекта процесса требуют только подвода тепла, что при открытой плавке может быть достигнуто обогревом топочными газами, парами ВОТ, электрообогревом.Одним из существенных факторов, влияющих на ход процесса и качество конечного продукта, является качество исходных солей сульфокислот и щелочей. Они должны быть по возможности свобод­ны от примесей минеральных солей, так как последние при плавке не растворяются в расплавленной (концентрированной) щелочи, приводят к комкованию реакционной массы, что препятствует пе­ремешиванию и способствует местным перегревам и пригоранию к стенкам плавильного котла. Полностью должно быть исключено присутствие в щелочи хлоратов, взаимодействие которых с продук­тами может привести к взрыву. Этим требованиям отвечает плав­леный гидроксид натрия, который поставляется на предприятия 
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в стальных барабанах [40—42 %-ный раствор едкого натра (едкий каустик) со стадии электролиза хлорида натрия может содержать минеральные примеси, и его лучше использовать при проведении закрытой щелочной плавки].Скорость щелочного плавления чувствительна к концентрации щелочи, поэтому для каждого процесса регламентируется избы­ток щелочного агента (загрузка составляет 2,1—3,0 моль на 1 моль моносульфокислоты). Вторым регламентным показателем являет­ся содержание щелочи в плаве в конце процесса, что используется при аналитическом контроле. Избыток щелочи и температура вы­держки при плавке взаимосвязаны. Например, плавка натриевой соли бензолсульфокислоты дает 95 %-ный выход фенолята натрия при 30-минутной выдержке и температуре 320 oC с применени­ем 55 %-го избытка гидроксида натрия. Повышение температуры до 350 0C позволяет закончить плавку при выдержке в течение 15 мин. и применении только 5—10 %-го избытка щелочи.Консистенция реакционной массы в плавильных котлах может изменяться от достаточно подвижной жидкости (при плавке в про­изводстве фенола и крезолов) до густой вязкой массы (при плав­ке в производстве 2-нафтола) и малоподвижной тестообразной массы (при производстве И- и гамма-кислот). В первом случае для перемешивания используют пропеллерные мешалки, делающие 100—150 об/мин. В густых плавках главной опасностью является налипание на стенки аппарата слоя реакционной массы, что пре­дотвращается при перемешивании якорными мешалками, которые при вращении (40—60 об/мин) почти касаются стенок котла (зазор между аппаратом и мешалкой 2—3 мм).Закрытая щелочная плавка отличается от открытой более мягки­ми условиями по температуре и концентрации применяемой щело­чи. В ряде случаев необходимая температура превышает температу­ру кипения раствора исходной щелочи или реакционного раствора при атмосферном давлении, поэтому процесс проводят под давлени­ем до 2,5 МПа в автоклавах.При наличии избыточного давления (в производстве C-, CC-, Ani- и азуриновой кислот) щелочное плавление проводится в авто­клавах, изготовленных из стали и защищенных от щелочной кор­розии чугунными вкладышами (подробно конструкция автоклавов и их узлов рассмотрена в разд. 6.10). Перемешивание осуществля­ется лопастными или рамными мешалками; для достижения тем­ператур выдержки применяют обогрев водяным паром или паром ВОТ, подаваемыми в рубашку или в змеевик, и обогрев топочными газами.Открытая щелочная плавка имеет следующие преимущества перед закрытой: большая производительность вследствие высокой концентрации ингредиентов; применение оборудования, работаю­
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щего без избыточного давления; возможность выделения сульфита натрия после гашения плава. К недостаткам относятся: большие энергозатраты; возможность окисления продукта реакции при кон­такте с воздухом; пригорание малоподвижных реакционных масс вследствие высокой температуры. Для предотвращения окисления плав защищают от контакта с воздухом созданием над ним паровой подушки. При проведении закрытой плавки эти нежелательные воз­можные осложнения процесса практически исключаются, но про­изводительность плавки меньше, и в ряде случаев применяют обо­рудование, работающее под избыточным давлением.Типичным примером открытой плавки является стадия щелоч­ного плавления в производстве 2-нафтола (рис. 6.22). В плавиль­ный котел 1 (чугунный или стальной литой аппарат с нижним спуском для передачи плава на стадию гашения, с плоским дни­щем), снабженный якорной мешалкой и помещенный в печь для обогрева топочными газами, подают погружным насосом расплав 80—85 %-го гидроксида натрия. Его предварительно получают в ап­парате 2 упариванием 40 %-го раствора, который образуется при «выплавлении» водяным паром из барабанов плавленой щелочи.

Рис. 6.22. Схема щелочного плавления в производстве 2-нафтола:
1 — плавильный котел; 2 — аппарат для упаривания щелочи;
3 — аппарат для гашения плава; 4 — ленточный транспортерПри температуре 300—310 oC в плавильный котел 1 загружают 85 %-ную пасту натриевой соли нафталин-2-сульфокислоты, полу­чаемую после центрифугирования или фильтрования на барабан­ном вакуум- фильтре. Плав выдерживают при 325—335 oC до до­стижения регламентного содержания щелочи (3 %) и через нижний спуск, закрываемый специальной пробкой, привод которой выво­дится из печи в зону обслуживания, подают на гашение самотеком по желобу в аппарат 3, в который загружена вода.
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Интересным процессом открытой плавки является «сухая» плав­ка в производстве резорцина, для которой используют свободные от воды динатриевую соль бензол-1,3-дисульфокислоты и чешуи- рованный гидроксид натрия. Процесс имеет две характерные осо­бенности: изменение температуры (300—380 °C) во времени и из­менение состояния (консистенции) реакционной массы, — что определяет его аппаратурное оформление.В начале процесса исходная смесь ингредиентов достаточно под­вижна. При температуре около 300 oC происходит замещение первой сульфогруппы, выделяющаяся вода благодаря гигроскопичности ги­дроксида натрия остается временно в реакционной смеси, которая при обретает тестообразную консистенцию. По мере увеличения температуры вода удаляется, и необходимым становится измельче­ние образующихся твердых кусков до порошкообразного состояния.Замещение второй сульфогруппы требует более высокой тем­пературы, и при 350—360 oC повторяется ситуация с изменением консистенции реакционной массы. При дальнейшем нагревании щелочная плавка заканчивается, и вода удаляется из плавильно­го котла. Для того чтобы обеспечить перевод реакционной массы из твердого состояния в порошкообразное, перемешивание густого тестообразного плава, в плавильном котле (рис. 6.23) установлена мощная тихоходная (5—10 об/мин) многолопастная мешалка 1, опирающаяся внизу на подпятник 2. Под каждой лопастью мешалки закреплены (приварены к стенкам аппарата) резцы 3, что позволя­ет ей выполнять необходимые функции; для соблюдения заданного температурного режима используют электрообогрев.

Рис. 6.23. Плавильный котел в производстве резорцина:
2 — многолопастная мешалка; 2 — подпятник; 3 — резцы; 

4 — катушки (шины) индукционного электрообогрева

6.6.2. Особенности материального и теплового расчетов 
процессов щелочного плавленияДля процессов щелочного плавления наряду с выходом конеч­ного продукта регламентируются соотношение исходных веществ, 

190

http://chemistry-chemists.com



считая на IOO %-ные компоненты, или избыток щелочного агента (Уизб°Н’ %) по отношению к теоретически необходимому количеству и содержание щелочи в плаве в конце процесса (ySia0H, %).Материальный расчет выполняют в соответствии со стехиоме­трическим уравнением реакции, но для открытой плавки необхо­димо определить количество воды, которое удаляется из аппарата в ходе процесса. C этой целью последовательно рассчитывают массу избытка щелочного агента (G^3¾oh), массу плава (Giui) и массу отго­няющейся воды (W):W = ∑Gh-G™. 100/yNaOH (6.78)
γAg∑Gh — масса всех компонентов, загружаемых в аппарат.При щелочном плавлении высокая тепловая нагрузка характер­на для стадий расплавления щелочи или упаривания ее растворов и собственно плавки. Тепловые расчеты выполняют в форме тепло­вого баланса

Qi +Qz +Оз = Qt +Qs +Об-При расплавлении 100 %-го твердого гидроксида натрия тепло­вой эффект Q3 определяется уравнением
Q3=-GNaOHgmij (6.79)где GNaOH — масса твердого гидроксида натрия; qιuι — удельная те­плота плавления (для NaOH — 166,4 кДж/кг).В случае применения для открытой плавки раствора гидрокси­да натрия (который предварительно упаривается до необходимой концентрации) определение величины Q3 сводится к вычислению теплоты испарения воды из щелочного раствора по уравнению

Q3=GNaθH(g2-g1)j (6.80)где GNaOH — масса 100 %-го гидроксида натрия в упариваемом рас­творе, кг; Q2 и Qi — количество тепла, которое затрачивается при упаривании раствора щелочи соответственно до начальной и ко­нечной концентраций, кДж/кг 100 %-го NaOH. В диапазоне кон­центраций растворов гидроксида натрия от 44 до 80 % существует линейная зависимость между величиной q и концентрацией раство­ра (при 44 % — 1250, при 80 % — 4200 кДж/кг NaOH), что исполь­зуется в практических расчетах.Для расчета теплового эффекта плавки Q3 на основании закона Гесса процесс представляют состоящим из следующих трех элемен­тарных стадий.1. Выделение 100 %-ной щелочи из водного раствора с затратой тепла
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Q1 = GNaOH4ij (6.81)где GNa0H — масса загруженного NaOH (или КОН), IOO %-го про­дукта, кг; qH — удельная теплота растворения щелочи в воде с об­разованием раствора начальной концентрации, кДж/кг 100 %-ной щелочи.2. Реакция между 100%-ми исходными соединениямиAr(S O3Na)z + 2xNaOH = Ar(O Na)z + XNa2SO3 + xH2O (6.82) с тепловым эффектом
Qp = GAr(ONa)x Qp '1000/ A^Ar(ONa)xJгде

Qp “ QAr(ONa)x + xQNa2SO3 + xQ¾O - 2χQNaOH - QAr(SO3Na)x' (6.83)Для расчета удельной теплоты образования Ar(ONa)z используют теплоты нейтрализации свободных гидроксисоединений щелочами, приведенные в литературе.3. По окончании плавки непрореагировавшая щелочь в количе­стве GN≡Ph растворяется во всей воде, находящейся в реакционной массе, с образованием раствора конечной концентрации. При этом выделяется тепло в количествеQ" = gh360hQk (6.84)где qκ— удельная теплота растворения NaOH в воде с образованием раствора конечной концентрации.Общий тепловой эффект щелочной плавки с учетом испарения воды может быть выражен следующим уравнением:
Оз -GAr(ONa)xQp 1000/ A^Ar(ONa)x ++ g∏360hQk -GNa0HqH -Wqncn.Для закрытой плавки последнее слагаемое в уравнении равно нулю.

6.7. Процессы восстановления ароматических 
нитросоединенийВосстановление ароматических нитросоединений в промыш­ленных условиях в настоящее время проводится несколькими ме­тодами. Для получения ароматических аминов, являющихся важ­нейшими промежуточными продуктами в синтезе красителей, лекарственных веществ, кино- и фотоматериалов, вспомогательных 

192

http://chemistry-chemists.com



веществ для сельского хозяйства, резиновой промышленности, при­меняют восстановление чугунной стружкой в присутствии электро­лита, сульфидами щелочных металлов, водородом на катализаторе. Восстановление нитросоединений цинком в щелочной среде приво­дит к азокси-, азо- и гидразосо- единениям.Процессы восстановления нитросоединений по условиям прове­дения и аппаратурному оформлению технологических узлов суще­ственно отличаются друг от друга, что определяет целесообразность их отдельного рассмотрения.
6.7.1. Условия процессов и выбор оборудования

Восстановление чугунной стружкой в присутствии электро­
лита. Процесс проводится при температуре кипения реакционной массы и атмосферном давлении, чему способствует высокое значе­ние удельного теплового эффекта реакции (560—600 кДж/моль). Тепло отводится испаряющейся водой (в ряде случаев совместно с нитро- и аминосоединениями), которые поступают в обратный хо­лодильник и возвращаются в основной аппарат. Подъем температу­ры до регламентных значений для периодических процессов перед загрузкой нитросоединений и основных количеств восстановителя осуществляется подачей насыщенного водяного пара через барбо­тер или полый вал мешалки аппарата.Важное значение для протекания процесса восстановления имеет качество применяемой чугунной стружки и ее размеры. Обычно до­стижение регламентных показателей по выходу аминосоединений возможно при использовании чистой тонкоизмельченной стружки мягкого серого чугуна, предварительное травление которой прово­дится хлороводородной кислотой, хлористым аммонием, муравьи­ной кислотой. Размеры стружки оказывают влияние на скорость процесса и на количество загружаемой чугунной стружки. В опре­деленных интервалах уменьшение размера частиц в 4 раза увеличи­вает скорость восстановления в 1,5—2 раза.Материал аппарата, непосредственно контактирующий с реак­ционной массой, должен быть устойчив к абразивному износу чу­гунной стружкой и к кислотной коррозии, вызываемой электроли­том. Чугун и сталь не удовлетворяют этому требованию, поэтому аппараты футеруют диабазовой плиткой.Реакционная масса при восстановлении чугунной стружкой представляет собой двух- или трехфазную систему соответственно при восстановлении растворимых и нерастворимых в воде исход­ных нитропродуктов. Требуется развитая поверхность контакта фаз, что достигается предварительной подготовкой чугунной стружки и перемешиванием реакционной массы. Кроме того, при восста­новлении нерастворимых в воде нитросоединений используется высокая исходная концентрация чугунной стружки. В этом случае
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перемешивание осуществляется за счет кипения воды в реакцион­ной массе и действия гребковой мешалки (п = 40 ÷ 60 об/мин), перемешивающей грубую концентрированную суспензию стружки. При восстановлении растворимых в воде нитросоединений, когда реакция ведется в присутствии сравнительно небольших количеств чугунной стружки, для перемешивания используются мощные про­пеллерные мешалки, суспендирующие стружку в жидкости.При высокой температуре восстановление протекает со ско­ростью, достаточной для организации непрерывных процессов, но промышленное значение этого метода утрачено вследствие об­разования большого количества отходов (железный шлам и сточная вода; например, при восстановлении нитробензола на 1 т получа­емого анилина приходится 1,9 т шлама и 8 м3 воды) и разработки методов восстановления водородом на катализаторе.Процессы восстановления чугунной стружкой в присутствии электролита относятся к «жестким» методам восстановления нитро­соединений: продуктами восстановления являются ароматические амины, и избирательное восстановление при наличии нескольких нитрогрупп в молекуле исходного соединения невозможно.Типичными примерами оформления технологических узлов при восстановлении нитросоединений чугунной стружкой служат периодическое восстановление нерастворимых нитропродуктов (рис. 6.24) и непрерывное восстановление смеси 1-нитронафта- лиц-5- и -8-сульфокислот в производстве nepu-кислоты (1-амино- нафталин-8-сульфокислоты) и 1-аминонафталин-5-сульфокислоты (см. рис. 6.25).

Pug 6.24. Технологический узел для периодического восстановления нерастворимых 
в веде нитросоединений чугунной стружкой в присутствии электролита:

1 — реактор, футерованный диабазовой плиткой;
2 — обратный холодильник

194

http://chemistry-chemists.com



Pug 6.25. Схема непрерывного восстановления нитросоединений чугунной стружкой 
в присутствии электролита в производстве 1-аминонафталин-8- и -5-сульфокислот: 

1 — реактор для восстановления; 2 — обогреваемое хранилище;
3 — напорная емкость; 4 — мельница для измельчения чугунной стружки; 
5 — бункер-циклон; 6 — питатель; 7 — обратный холодильник; 8 — насос;

9 — электромагнит для транспортировки чугунной стружкиВ первом случае (см. рис. 6.24) используют реактор 7 с плоским днищем, футерованный диабазовой плиткой, снабженный греб- ковой мешалкой и связанный с обратным кожухотрубным холо­дильником 2. В реактор загружают воду и часть чугунной стружки из бункера (оборотной тары), в котором находится масса стружки, необходимая для проведения одной операции. При включенной ме­шалке нагревают суспензию острым паром до 70—80 °C, подавае­мым через полый вал мешалки, и добавляют кислоту или хлористый аммоний из расчета 0,1—0,2 моль электролита на 1 моль нитросо­единения. Затем постепенно прибавляют порциями стружку и ни­тропродукт, доводят массу до кипения и выдерживают до полного исчезновения нитросоединения в реакционной смеси. Пары воды, нитро- и аминопродуктов в ходе процесса поступают в обратный холодильник 2, конденсат возвращается в аппарат 1.Получающиеся при восстановлении амины и их водные раство­ры могут быть отделены от воды следующими методами, применя­емыми в промышленной практике: 1) перегонкой с водяным паром с последующими разделением и соответствующей обработкой каж­дого слоя; 2) перегонкой под вакуумом; 3) фильтрованием; 4) си- фонированием.При восстановлении нитропродуктов, нерастворимых в воде и перегоняющихся с водяным паром, образуются ароматические 
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амины (анилин, толуидины и др.), которые в большинстве случаев частично растворимы в воде и способны растворять в себе воду. Ти­пичным представителем в этом ряду является анилин.В пределах растворимости анилина в воде парциальное давле­ние его паров подчиняется закону Генри, а парциальное давление паров воды — закону Рауля. В пределах растворимости воды в ани­лине парциальное давление ее следует закону Генри, а парциальное давление паров анилина — закону Рауля. В силу первой закономер­ности при испарении разбавленного раствора анилина полученные пары оказываются более богатыми анилином, чем исходная жид­кость, что дает возможность концентрировать разбавленные во­дные растворы анилина с помощью дистилляции, несмотря на го­раздо меньшее парциальное давление паров анилина по сравнению с давлением паров воды при той же температуре.При перегонке с водяным паром (см. рис. 6.24) в реакционную массу после восстановления через полый вал мешалки пропускают острый пар под давлением 0,6—0,9 МПа, пары поступают в холодиль­ник 2 (у которого перекрыта связь с аппаратом), а из него — в от­стойник 3. В результате отстаивания образуются 2 слоя: нижний (ароматический амин, содержащий воду) и верхний (раствор амина в воде), поступающие в соответствующие сборники. Водный амин направляется на ректификацию, где обезвоживается до необходимой чистоты; отогнанная при ректификации вода представляет собой раствор, аналогичный раствору амина в воде со стадии разделения. Эти растворы объединяются и направляются на ректификацию, чаще осуществляемую непрерывным методом, так как на практике имеют дело с большими количествами раствора амина в воде.Извлечение ароматического амина из водного раствора может быть осуществлено экстракцией подходящим растворителем. В про­изводстве анилина в качестве такого растворителя используют ни­тробензол. Процесс проводят в емкостном экстракторе с пропел­лерной мешалкой, после интенсивного перемешивания эмульсия отстаивается. Нижний слой (раствор анилина в нитробензоле) поступает на восстановление, верхний слой (вода, освобожденная от анилина) направляется на очистку.Сифонирование является наиболее простым и вместе с тем эф­фективным способом отделения ароматического амина от реакци­онной массы. Для проведения процессов сифонирования в аппарат после восстановления загружают хлорид натрия при 70—80 °C, рас­творение которого уменьшает растворимость аминов в воде. Оста­навливают мешалку для осаждения шлама; верхний слой жидкости, содержащий сырой амин, сифонируют, после чего остаток амина отгоняют с острым паром.Фильтрование реакционной массы непосредственно после вос­становления позволяет отделить амин и воду от железного шлама.
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Полученная смесь с достаточно высоким содержанием аминов мо­жет направляться на дальнейшую обработку указанными выше ме­тодами или на перегонку под вакуумом.В промышленной практике применяют все рассмотренные ме­тоды и их различные комбинации; выбор осуществляется с учетом свойств получаемого амина на основании экономических показа­телей.Непрерывное восстановление чугунной стружкой аммонийных солей 1-нитронафталин-5- и -8-сульфокислот (рис. 6.25) проводится в стальном аппарате 1, футерованном в нижней части диабазовой плиткой, снабженном пропеллерной мешалкой и рубашкой, кото­рая используется при выводе процесса на установившийся режим.Из обогреваемого хранилища 2 через напорную емкость 3 на вос­становление подается раствор нитросоединений, содержащий суль­фат аммония в качестве электролита. Чугунная стружка электромаг­нитом подается в мельницу 4 для предварительного измельчения. После этого при просеивании отбирается стружка определенных фракций, которая пневмотранспортом подается в бункер-циклон 5, уста новленный на тензорных весах. Из бункера порциями чугунная стружка поступает в питатель 6, из которого загружается в реактор под слой реакционной массы через специальный патрубок. Восста­новление ведется при равномерном кипении раствора, тепло отво­дится за счет испарения воды, которая конденсируется в обратном холодильнике 7 и возвращается в реактор, поступая в патрубок, где смывает стружку, налипающую на внутреннюю поверхность. Реак­ционная масса из аппарата 1 поступает в сборники, из которых на­сосами подается на стадию периодического фильтрования от желез­ного шлама (на фильтр-прессы).
Восстановление сульфидами натрия. Восстановление сульфи­дами натрия (Na2Sx, NaHS) применяется в промышленности для частичного восстановления полинитросоединений, нитроазосоеди­нений (в производстве азокрасителей), восстановления нитроан­трахинонов, для получения нерастворимых в воде ароматических аминов. В отличие от восстановления чугунной стружкой этот ме­тод является методом мягкого избирательного восстановления ни­трогруппы. Основным недостатком восстановления сульфидами является токсичность сточных вод, содержащих тиосульфат натрия. В связи с этим метод теряет промышленное значение.Восстановление сульфидами натрия проводится при темпера­турах 80—120 0C в зависимости от реакционной способности ис­ходного нитросоединения. Процесс может идти без избыточного давления в аппаратах, имеющих связь с атмосферой, при темпе­ратурах до 100— 105 oC и восстановлении малолетучих исходных нитропродуктов. В остальных случаях восстановление сульфидами проводится в герметически закрытых аппаратах под давлением 
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до 0,3—0,4 МПа. Щелочная среда в указанном температурном диа­пазоне позволяет применять для изготовления основных аппаратов сталь или чугун, которые обеспечивают срок службы оборудования 
4—5 лет.Тепловой эффект восстановления сульфидами натрия меньше, чем при восстановлении чугунной стружкой в присутствии элек­тролита. Теплота реакции обычно используется для поддержания температуры выдержки при периодическом процессе и частично расходуется на испарение воды. Аппараты снабжаются рубашками, в которые для достижения температуры выдержки подается водя­ной пар.Реакционная масса в аппарате представляет собой двухфазную систему (жидкость — жидкость или твердое вещество — жидкость), что определяет необходимость интенсивного перемешивания для создания эмульсий или суспензий с развитой поверхностью кон­такта фаз. Это достигается установкой в аппаратах пропеллерных мешалок (п = 250 об/мин) и диффузоров.Восстановление сульфидами натрия применяется при произ­водстве немноготоннажных аминопродуктов, что определяет пе­риодическую организацию процесса. Типичным примером аппа­ратурного оформления этих процессов служит восстановление 
м-динитробензола в производстве м-нитроанилина (рис. 6.26).

Рис. 6.26. Схема восстановления м-динитробензола в производстве м-нитроанилина:
1 — аппарат для приготовления раствора дисульфида натрия;
2 — аппарат для восстановления; 3 — бункер; 4 — аппарат 

для выделения серы; 5 — нутч-фильтрПредварительно в емкостном аппарате 1 растворением серы в растворе сульфида натрия готовят раствор дисульфида натрия. В основной аппарат 2 для восстановления загружают воду, нагре­вают ее до 50 oC и вносят м-динитробензол из бункера 3. Массу 
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нагревают до 85 oC и приливают к ней в течение 2,5—3 ч раствор дисульфида натрия. После непродолжительной выдержки реакци­онная масса передавливается на стадию выделения в эмалирован­ный аппарат 4, снабженный рамной мешалкой и рубашкой. Здесь к ней прибавляют хлороводородную кислоту, нагревают до кипения и выдерживают в течение двух часов. Выделяющийся диоксид серы направляют на улавливание раствором гидроксида натрия, а су­спензия, содержащая серу, поступает на друк- или нутч-фильтр 5. Из фильтрата после нейтрализации содой выделяют м-нитроанилин.
Восстановление цинком в щелочной среде. Наиболее харак­терным среди процессов восстановления нитроаренов металлами в щелочной среде является восстановление цинковой пылью в рас­творе гидроксида натрия для получения диарилгидразинов, превра­щаемых при перегруппировке в диамиды ряда бифенила.На практике восстановление в щелочной среде с целью получе­ния гидразосоединений ведут в две стадии. Первая соответствует получению азо- и азоксисоединений, вторая — получению диарил­гидразинов.Для каждой стадии характерными являются соотношение ингре­диентов, концентрация щелочного раствора и температура.Температура при получении азосоединений не должна превы­шать 90—95 °C, при их восстановлении до целевого продукта она должна поддерживаться в пределах 70—75 °C. При более высоких температурах процесс протекает энергично, его трудно регулиро­вать и остановить на необходимой стадии восстановления. Так, восстановление азобензола при температуре выше 80 oC приводит к получению не только 1,2-дифенилгидразина, но и анилина.Точное регулирование температуры в этих процессах в сово­купности с экзотермичностью реакций определяют необходи­мость «мягкого» теплообмена, при котором температура хладаген­та, и особенно теплоносителя, должна незначительно отличаться от температуры реакционной массы. Используют аппараты 1 с ру­башками, выполняющими роль водяной бани, в которые в зависи­мости от изменения температуры через нижний штуцер подают пар или холодную воду (рис. 6.27).Щелочная среда не оказывает существенного корродирующего действия на углеродистую сталь или чугун, которые являются ос­новными материалами для изготовления аппаратов в производстве гидразосоединений.Цинковая пыль, применяемая при восстановлении, плохо смачи­вается водой, а также, имея большую плотность (как и оксид цинка, который образуется в реакциях), может быстро оседать в нижней части аппарата с образованием корки. Это затрудняет теплообмен и может привести к местным перегревам с нежелательными по­следствиями. Поэтому перед подачей на стадию восстановления 
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цинковая пыль суспендируется в воде в специальном аппарате 2, снабженном турбинной или пропеллерной мешалкой, и суспензия поступает в аппарат для восстановления.

Pug 6.27. Технологический узел для восстановления нитросоединений 
цинковой пылью в щелочной среде:

1 — основной аппарат; 2 — аппарат для приготовления суспензии цинковой 
пыли в воде; 3 — барабан с цинковой пылью; 4 — пароводосмеситель;

5 — штуцер для вывода реакционной массыКонсистенция реакционной массы в аппарате представляет со­бой грубую суспензию с большой плотностью твердой фазы, по­этому для перемешивания применяют якорные мешалки, вращаю­щиеся почти вплотную к стенкам реактора (см. рис. 6.27). Высокая скорость реакций при восстановлении цинком в щелочной среде позволяет организовать непрерывный процесс получения 1,2-дифе- нилгидразина и его замещенных, что использовано в производстве бензидина и его замещенных и исключает контакт работающих с вредными веществами.В производстве бензидина реализованы 2 метода восстановле­ния нитробензола цинковой пылью в присутствии щелочи: без рас­творителя и в растворителе (ксилол, хлорбензол).
Восстановление без растворителя проводится в каскаде ап­паратов, аналогичных по конструкции реактору 1 и имеющих не­обходимые штуцеры для ввода реагентов, ввода и вывода реакци­онной массы. В первый аппарат непрерывно подают нитробензол, раствор гидроксида натрия и суспензию цинковой пыли, во второй аппарат — суспензию цинковой пыли. Общий расход цинка в двух реакторах составляет около 3 моль на 1 моль нитробензола, и при температуре около 90 oC в них происходит образование азокси- и азобензолов. В третьем аппарате каскада, куда непрерывно пода­ется суспензия цинковой пыли и в котором поддерживают темпе­
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ратуру около 75 oC3 образуется гидразобензол. Далее реакционная масса сильно разбавляется горячей водой для полного разложения цинката натрия и поступает в барабанный сепаратор, где крупные кристаллы гидразобензола отделяются от тонкой суспензии оксида цинка, которая поступает на утилизацию. Гидразобензол подают в реакторы для перегруппировки в бензидин.Проведение процесса восстановления в среде растворителя по­зволяет интенсифицировать процесс перемешивания и легко отде­лить оксид цинка от гидразосоединения, находящегося в растворе.
Восстановление водородом в жидкой фазе на твердом ката­

лизаторе. Существенным недостатком процессов восстановления нитросоединений до аминов чугунной стружкой в среде электролита и сульфидами натрия является большое количество отходов. В ряде случаев эти процессы заменяют более экологически чистым катали­тическим восстановлением водородом, обеспечивающим также вы­сокую производительность и повышение качества готового продукта. В зависимости от агрегатного состояния исходного нитропродукта и получаемого амина различают жидкофазное и парофазное восста­новление. В данном разделе рассматривается первый процесс.Жидкофазное восстановление нитросоединений водородом про­водится в интервале температур 20—200 oC и, как правило, в рас­творителе, в качестве которого используются метиловый, этиловый, изопропиловый спирты или получаемый ароматический амин. В ре­акцию вступает водород, находящийся в растворе, для увеличения концентрации которого восстановление проводят под давлением до 22 МПа. Выбор рабочих диапазонов температуры и давления за­висит от природы катализатора, который должен обладать развитой поверхностью и готовиться специально. В качестве катализаторов для жидкофазного восстановления применяют скелетный никель Ренея, никель на оксиде меди, платину или палладий на углерод­ном носителе с развитой поверхностью. Поскольку превышение температуры может приводить к гидрированию ароматического ядра, а восстановление характеризуется высоким значением удель­ной теплоты реакции (для восстановления нитробензола экзотер­мический тепловой эффект составляет 570 кДж/моль), необходим интенсивный отвод тепла.Периодическое жидкофазное восстановление водородом прово­дят в автоклавах, снабженных быстроходными турбинными или пропеллерными мешалками. Энергичное перемешивание реакци­онной массы обеспечивает растворение водорода в жидкой фазе и равномерное распределение катализатора по всему объему.Для организации теплообмена автоклавы снабжаются элемента­ми поверхности теплообмена. Слабым местом этих аппаратов явля­ется узел вывода мешалки через крышку—сальниковое уплотнение (сальник), обеспечивающее герметизацию реакционного объема.
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Разработаны бессальниковые автоклавы (рис. 6.28), у которых вал электродвигателя 1 напрямую без редуктора связан с мешалкой 
2, а ротор электродвигателя 3 помещен в гильзу 4 из сплава, пропу­скающего силовые линии магнитного поля статора 5, и расположен в зоне высокого давления.

Хладоагент

Рис. 6.28. Бессальниковый автоклав:
1 — электродвигатель; 2 — мешалка; 3 — ротор электродвигателя; 
4 — гильза; 5 — статор; 6 — диффузор; 7 — корпус; 8 — змеевик 

для охлаждения масляной баниПропеллер мешалки находится в верхней части реакционного объема, так как для быстроходных мешалок (и = 1000 ÷ 1200 об/ мин) недопустим большой вылет вала мешалки от последнего под­шипника. В автоклаве установлен диффузор 6, что обеспечивает интенсивное перемешивание по всему реакционному объему. Для отвода тепла от статора электродвигателя он помещен в масляную баню, в которой находятся змеевики для охлаждения.Непрерывное жидкофазное восстановление водородом прово­дят в автоклавах (рис. 6.29), реакционный объем которых разде­лен на несколько секций, снабженных пропеллерными мешалками, и в колоннах высокого давления. Отвод тепла реакции в последнем случае может производиться избытком водорода.Колонные аппараты имеют преимущества перед автоклава­ми: проще конструкция реактора, отсутствует перемешивающее устройство, используется стационарный катализатор, который мо­жет быть разбит на несколько ступеней для обеспечения равномер­ной нагрузки катализатора по нитросоединению.
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Рис. 6.29. Автоклав для непрерывного восстановления водородом в жидкой фазе:
I — барботер; 2 — пропеллерная мешалка; 3 — перегородка;

4 — змеевик; 5 — дроссель для водородаСхема такого колонного аппарата представлена на рис. 6.30. Про­цесс ведут в определенном температурном диапазоне Th—Tκ (Th — температура исходного раствора нитросоединенйя и водорода, входящего на первую ступень восстановления; Tk — температура раствора аминосоединения на выходе из колонны и температура от­работанного водорода). На каждой ступени реализуется адиабати­ческий процесс — тепловой эффект расходуется на нагрев раствора и водорода. Температура водорода и раствора на выходе из каждой ступени не должна превышать заданную Тк, что обеспечивается по­дачей на все ступени восстановления, кроме первой ступени хо­лодного водорода с температурой Tk и его определенным расходом. Общий объемный расход раствора нитросоединения (W10) опреде­ляется заданной производительностью реактора по конечному про­дукту и распределяется равномерно по ступеням восстановления, число которых принимается перед расчетом колонны. Если числе ступеней равно п, то расход исходного раствора нитросоединения, подаваемого на любую к-ю ступень, W10 (к) = W10∕n. Общий рас­ход водорода рассчитывается. При этом можно пренебречь коли­чеством водорода, необходимым для реакции, так как оно значи­тельно меньше количества водорода, которое требуется для отвода тепла при заданном температурном режиме.Гидродинамика потока в колоннах с насадкой при прямотоке ре­агентов описывается уравнением диффузионной модели. Для адиа­батического режима плотность газожидкостной эмульсии на входе в ступень восстановления будет больше, чем на выходе из нее, что при высокой линейной скорости эмульсии обеспечивает практиче­ское отсутствие продольного перемешивания
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Раствор NaOH H2

Q,0> ^lj0> Ц)1> Pi W2,o> Cp2, р2

Рис. 630. Непрерывное восстановление нитросоединений в растворе водородом 
на катализаторе в адиабатическом режиме:

а — схема организации процесса; б — к составлению материального 
и теплового балансов на k-й ступени восстановления

6.7.2. Моделирование процесса восстановления 
нитросоединений в колонне на катализатореВ установившемся режиме для k-й ступени колонны справедли­вы уравнения ≡ = -u(i½r(⅛ σφ Ol (6.86)

T(k)-T0(k) + Ta(k)x(k), (6.87)где и (к) — линейная скорость газожидкостной эмульсии на k-й сту­пени; С(к) — текущая концентрация нитропродукта в растворе по высоте ступени; г (к) — скорость реакции на k-й ступени; Т(к) — текущая температура по высоте ступени; T,a(k) — величина адиаба­
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тического разогрева для k-й ступени; T0(k) — температура на входе в k-ю ступень; х(к) — текущая и конечная степень превращения ни­тросоединения на k-й ступени.Кроме того, для последующих преобразований уравнений ма­тематической модели введены следующие обозначения: W1 (к) и W2(K) — объемные скорости раствора нитропродукта и водоро­да на k-й ступени; φ(k) и ψ(k) — объемные доли подачи раствора нитропродукта и водорода на k-ю ступень; C10 — начальная кон­центрация нитропродукта в растворе; C10(k) — концентрация ни­тропродукта в растворе на входе в k-ю ступень; Fcb — площадь сво­бодного сечения колонны. Имеем:C(k) = C1 0(k)[l-x(k)]; (6.88)u(k) = [W1(k) + W2(k)]∕Fcιj. (6.89)Кинетика восстановления водородом на катализаторе в раство­ре изучена для 3,4-дихлорнитробензола; образующийся 3,4-дихло- ранилин является промежуточным продуктом в синтезе красителей и пестицидов.В диапазоне температур от Th = 60 0C до Tk = 90 0C в растворе метанола при давлении 20 МПа и использовании в качестве ката­лизатора никеля Ренея получено уравнение, описывающее скорость реакции:
г = 0,773∙ IO8 ехр 10000RT(k) c1%8(k)[i-x(k)F8c°>≡, (6.90)где C2 0 — концентрация водорода в растворе, которая считается по­стоянной для всех ступеней восстановления. Определена удельная теплота реакции; она равна 561 кДж/моль.Для k-й ступени колонны математическая модель имеет вид

× IO8 ехр
u(k)^∣^ =-0,733 × Ql10000 

RT(K)
Cθ,8(k)[l-x(k)]0>8C2;8; (6.91)

dx(k) = 0,773-IO8 FcbC20;8 
dl [W1(k)+W2(k)]C10b2(k)x

× ехр 10000R[T0(k) + Ta(k)x(k)] [l-x(k)]08; (6.92)
dx(k) 

dl
= K(k)exp- 10000R[T0(k) + Ta(k)x(k)] -[l-x(k)]0∙8, (6.93)
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где 0,773 IO8 EmC20K(k) =----- ---------------cb n%0[W1(k) + W2(k)]C1%2(k) (6.94)Величина К(к) является константой для k-й ступени восстановле­ния, для ее определения необходимо иметь значения C10 (к), W1(k), 
W2(k). Для решения модели требуется также знать распределение температуры на ступени.Концентрацию C10 (к) определяют из уравнения материального баланса по нитросоединению перед входом в к-ю ступень (6.95). Жидкостный поток, входящий на к-ю ступень, образуется из пото­ка, выходящего с (к - 1)-й ступени, и свежего потока (см. рис. 6.30):CljO (к) W1 (к) = Clj0 Wlj0φ(k) + C1 (к -1) W1 (к -1); (6.95)

к
W1(k) = W10'∑lφ(k); (6.96)1к-1W1(k-l) = Wlj0∑<p(k), (6.97)1причем φ(k) = 1/п, где п — число ступеней восстановления.После простых преобразований имеем [см. также (6.88)]:

C10(k) = C10φ(k)∕∑φ(k) + C1(k-l)∑ φ(k)∕∑φ(k); (6.98)1 11C1(k) = C1,0(k)[l-x(k)].Для определения температуры на входе в к-ю ступень [T0 (к) ] рас­сматривают тепловой баланс по потоку водорода на входе, который получается из потока водорода, выходящего с предыдущей ступени при температуре T(k - 1), и потока свежего холодного водорода (см. рис. 6.30):Cp 2W2(k)T0(k) = Cp 2W2(k-l)T(k-l) + Cp 2W2j0ψ(k)Tx. (6.99)После выражения объемных расходов водорода IV2(к) и W2(k-1) че­рез W2 0 и объемные доли подачи водорода и после преобразований получим T0 (к) = [T(k -1⅛1 ψ(k) / ∑ ψ(k)] + Txψ(k) / ∑ ψ(k) (6.100)11 1и для адиабатического режима [см. (6.87)]:T(k) = T0(k) + Ta(k)x(k).
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Значение адиабатического разогрева Ta(k) рассчитывают по фор­
муле

Q0 (k) qpC1 0 (Zc)W1 (Zc) 1000T1(k)=^p = p b ------------, (6.101)
∑Cpm Cp 1p1W1(fc)+Cp2p2W2(fc)'

где Cp 1 и Cp 2 — теплоемкости соответственно раствора и водорода; 
P1 и P2 — плотности раствора и водорода.

Расходы раствора W1(k) рассчитывают, зная W10, определяемый 
производительностью реактора. Расходы водорода W2(k) рассчиты­
вают, зная общий расход W2 0, который определяют из условия, что 
все тепло процесса отводится избытком водорода, при решении те­
плового баланса для всего процесса в целом: Q1 + Q3 = Q4.

Cp IPiWloTh+Cp2p2W2i0ψ(1)Th+Cp2p2W2ι0[l-ψ(l)]Tx + 

+ QpC10W10 IOOO = Cp 1 p1Wlt0Tκ +Cp 2P2^2,0^κ∙

В полученном уравнении имеются две неизвестные: W2,0 и ψ(l). 
Для их определения составляют еще одно уравнение, включающее 
те же неизвестные. Принимают, что величина адиабатического ра­
зогрева для первой ступени Ta(I) равна предельно возможной раз­
ности температур Tκ — Th:

Q0C1 0W10φ(l) 1000
T (1) = T - Th =-------  p ’ ’ ------------------- . (6.103)

Cplp1W10φ(l) + Cp2p2W2ι0ψ(l)

Решая уравнения (6.102) и (6.103), находят общий расход водо­
рода и долю его подачи на первую ступень реактора. Для остальных 
ступеней

ψ(∕c) = []-ψ(l)]∕(n-l). (6.104)

В этом случае температура на выходе со ступени восстановления 
равна Тк.

Коэффициенты K(k) определяют по уравнению (6.94) и для каж­
дой ступени при выбранных значениях хк = 0,95 ÷ 0,99 рассчиты­
вают высоту катализатора, которая увеличивается по высоте колон­
ны. Это обусловлено уменьшением концентрации нитросоединения 
в растворе [C1,0(k)] с увеличением номера ступени, что связано 
с разбавлением свежего раствора нитросоединения раствором ами­
на с предыдущей ступени и с увеличением линейной скорости газо­
жидкостной эмульсии [u (k)].

На практике для достижения выхода аминопродукта, близкого 
к количественному, организуют дополнительную ступень восста­
новления, на которую не подаются свежие раствор нитросоедине­
ния и водород.
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6.8. Процессы диазотирования и азосочетанияДиазотирование первичных ароматических аминов и взаимо­действие получаемых при этом солей арилдиазония с активными нуклеофилами (азосочетание) используются в производствах азо­красителей, являющихся наиболее представительным классом ор­ганических красителей.Диазотирование в промышленных условиях обычно проводят в водной среде в соответствии со стехиометрическим уравнением реакции ArNH2 + NaNO2 + 2HX = ArN2X + 2H2O + NaXгде X = Cl, HSO4Значительно реже в качестве минеральной кислоты используют бромистоводородную, фосфорную и азотную кислоты. Возможно проведение диазотирования в уксусной кислоте.Азосочетание протекает по уравнениюArN2X + HRY = Ar-N=RY + HXс азосоставляющими (HRY), которые должны иметь в молекуле за­местители (Y), активирующие электрофильное замещение водоро­да. К таким заместителям относятся гидроксильная группа, первич­ная аминогруппа, замещенная аминогруппа.
6.8.1. Условия процессов и выбор основного оборудованияВ большинстве случаев диазосоединения неустойчивы и легко распадаются, причем этот процесс резко ускоряется при повыше­нии температуры. C учетом того, что диазотирование и азосочета­ние протекают с выделением тепла (тепловой эффект оценивает­ся в 85—135 и 50—90 кДж/моль соответственно), эти стадии при периодической организации проводят при достаточно низких тем­пературах. Выбор температуры определяется реакционной способ­ностью (основностью) ароматического амина, природой диазоти­рующего агента, зависящей от применяемой минеральной кислоты и ее концентрации, и устойчивостью диазосоединения. Обычный температурный диапазон 0—20 oC требует применения охлажде­ния. В случае устойчивых диазосоединений и для увеличения ско­рости азосочетание можно проводить при 30—40 °C.Минеральная кислота, применяемая при диазотировании, берет­ся в избытке (от 2,5 до 3 моль на 1 моль аминосоединения), что повышает устойчивость диазосоединений, позволяет исключить об­разование нежелательных диазоаминосоединений, получающихся при взаимодействии исходных аминов и солей арилдиазония.
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Выбор кислоты является важным фактором, поскольку опреде­ляет, наряду с температурным режимом, аппаратурное оформление стадий диазотирования. Диазотирование в концентрированной серной кислоте, когда диазотирующим агентом является нитрозо- ний-катион нитрозилсерной кислоты, проводят в стальных аппара­тах. Проведение реакции в разбавленной серной кислоте, хлорово­дородной кислоте требует защиты от сильной кислотной коррозии. При рабочем объеме до 20 000 л устанавливают стальные эмали­рованные реакторы, снабженные рубашками и змеевиками для от­вода тепла (рис. 6.31, а). Хорошо зарекомендовали себя титановые реакторы, снабженные рубашками (рис. 6.31, б) или змеевиками. Эти аппараты имеют нижние спуски, что позволяет использовать самотек реакционной массы для ее подачи на следующую техноло­гическую стадию.

Рис. 6.31. Основные типы химических реакторов для проведения стадий 
периодического диазотирования и азосочетания:

а — эмалированный; б — титановый; в — стальной футерованныйПоскольку периодические процессы диазотирования и азосоче­тания проводят в достаточно разбавленных растворах или суспен­
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зиях, возникает потребность использования реакторов, имеющих объем 40 000—80 000 л. В этих случаях в технологических схемах часто, особенно часто при азосочетании (на этой стадии происхо­дит увеличение объема реакционной массы по сравнению со стади­ей диазотирования), устанавливают стальные аппараты с плоским днищем, футерованные для защиты от коррозии кислотоупорной плиткой. В таких реакторах (рис. 6.31, в), имеющих в плане форму эллипса, перемешивание осуществляется двумя рамными мешалка­ми, вращающимися навстречу друг другу. Охлаждение производит­ся подачей льда непосредственно в реакционную массу, что приво­дит к разбавлению реакционной массы, понижению концентрации реагирующих веществ и необходимости увеличения размеров ап­парата.Азосочетание проводят в среде, в которой диазосоединение и азосоставляющая находятся в активных формах и в то же время исключена (или уменьшена) возможность побочных процессов. Со­четание с гидроксисоединениями проводят почти всегда в щелоч­ной среде (pH 7—9), с аминосоединениями — в слабокислотной (pH 3,5—7).Важным фактором успешного протекания азосочетания является температура. В щелочной среде диазосоединения менее устойчивы, чем в кислотной, поэтому сочетание в щелочной среде проводят при 0—10 °C, в кислотной — при 15—25 °C.В ряде случаев (особенно при повышении температуры) диазо­тирование и сочетание протекают с достаточно высокими скоро­стями, что создает условия для разработки непрерывных процессов получения азокрасителей, а следовательно, — и для резкого уве­личения производительности технологических узлов, уменьшения рабочего объема основных аппаратов. Ввиду высокого суммарного порядка реакций и возможных побочных реакций следует так ор­ганизовать стадии диазотирования, чтобы их гидродинамика была близка к идеальному вытеснению. В технологической схеме, в ко­торой реализованы непрерывное диазотирование малоосновных замещенных анилина и непрерывное сочетание диазосоединений с азотолами, это достигается проведением диазотирования в много­секционной колонне, а азосочетания — в каскаде емкостных реак­торов (рис. 6.32).Предварительно проводится интенсивное диспергирование ами­на в хлороводородной кислоте для увеличения скорости диазоти­рования. Раствор нитрита натрия из аппарата 1 и суспензия амина в кислоте из аппарата 2 насосами-дозаторами 3 и 4 непрерывно по­даются в колонну 5, каждая секция которой снабжена пропеллерной или турбинной мешалкой и рубашкой для организации теплооб­мена. Необходимое время пребывания в колонне составляет не­сколько минут, температура по высоте изменяется от 20—25 в пер-
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вой секции до 60 oC на выходе из реактора. В выбранных условиях вследствие сокращения времени пребывания (по сравнению с пери­одическим процессом) содержание продуктов разложения диазосое­динения в реакционной смеси на выходе из колонны не превышает соответствующего показателя, достигаемого в условиях периодиче­ского диазотирования (0—15 °C, 0,5—1,5 ч). Раствор диазосоедине­ния, практически не содержащий исходного замещенного анилина, направляется на стадию азосочетания в емкостный реактор 6, куда непрерывно поступают азосоставляющая в растворе щелочи и рас­твор соды для поддержания кислотности среды. Необходимая сте­пень превращения компонентов достигается в каскаде емкостных реакторов 6, 7, в каждом из которых поддерживается определенное значение показателя pH.
^4кЛУ

Раствор 
NaOH

Рис. 6.32. Схема производства азопигментов на базе малоосновных аминов и азотолов 
непрерывным способом:

1 — емкость для нитрита натрия; 2 — аппарат для суспендирования амина 
в хлороводородной (соляной) кислоте; 3, 4 — насосы-дозаторы; 5 — колонна 

для диазотирования; 6,7 — емкостные реакторы для азосочетанияТехнологические схемы производства азокрасителей включают в себя следующие стадии: 1) приготовление растворов или суспен­зий исходных соединений и реагентов; 2) диазотирование аромати­ческого амина; 3) азосочетание (далее в зависимости от строения азокрасителя и числа азогрупп в его молекуле могут быть прове­дены еще стадии диазотирования и азосочетания); 4) выделение растворимых азокрасителей, что достигается обычно добавлением в раствор хлорида натрия (высаливание); 5) фильтрация красителя; 6) сушка красителя; 7) размол, измельчение красителя; 8) смешение разных партий красителя с наполнителями и установка красителя на тип; 9) упаковка. Вспомогательными стадиями производства яв­
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ляются улавливание оксидов азота со стадий диазотирования, улав­ливание пыли красителя со стадий размола, смешения, упаковки.Основной проблемой при производстве азокрасителей и про­ведении основных стадий в водных средах является большое ко­личество сточных минерализованных вод, выводимых на стадиях фильтрации и требующих обязательной очистки. В связи с этим для нерастворимых азокрасителей (дисперсные красители, пигменты) перспективным представляется проведение диазотирования и азо­сочетания в органических растворителях и регенерация раствори­теля на стадиях выделения готового продукта.В производствах растворимых в воде кислотных и прямых азо­красителей очистка сточных вод должна обеспечить удаление или разрушение (деструкцию) красителя и выделение или использова­ние минеральных солей (хлорид или сульфат натрия), концентра­ция которых в сточных водах составляет 10—20 %. В связи с этим кажется целесообразным рассмотреть метод очистки и использова­ния стоков, содержащих азокрасители и хлорид натрия, при их вза­имодействии с отходами производства хлора и гидроксида натрия, получаемых электролизом водного раствора хлорида натрия.Отходящие газы электролизного производства, содержащие хлор, улавливаются раствором гидроксида натрия. Образующийся при этом гипохлорит натрия способен окислять и обесцвечивать азокрасители, содержащие гидроксильные, первичные аминогруп­пы. Конечными продуктами являются вода, азот, диоксид и оксид углерода, уксусная, муравьиная и щавелевая кислоты — в зави­симости от строения окисляемого азокрасителя. Сам гипохлорит натрия превращается в хлорид натрия. Таким образом, при взаи­модействии сточных минерализованных вод производства азокра­сителей и отходов хлорного производства получаются бесцветные стоки с концентрацией хлорида натрия от 150 до 200 г/л и простые органические кислоты. Такой раствор разбавляется в несколько раз свежим раствором хлорида натрия, и этот объединенный раствор (рапа) поступает на электролиз, в результате которого получаются товарные продукты — хлор и гидроксид натрия.
6.8.2. Особенности материальных и тепловых расчетов 

диазотированияМатериальные расчеты стадий диазотирования выполняются в соответствии со стехиометрическим уравнением реакции. Регла­ментными показателями являются выход диазосоединения от тео­ретического, соотношение ароматического амина и применяемой минеральной кислоты, избыток нитрита натрия, который обычно составляет 1—5 %. Избыток диазотирующего агента превращается в оксид азота (N2O3), что учитывают при составлении материаль­ного баланса.
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Для теплового расчета диазотирования требуется определение удельного теплового эффекта реакции, который не может быть най­ден по традиционной схеме через удельные теплоты образования исходных и конечных продуктов, что обусловлено неприменимо­стью метода Караша для расчета удельной теплоты сгорания ион­ных диазосоединений.Используют или экспериментальные значения удельной тепло­ты диазотирования, или расчет по методу Свентославского через те­плоты элементарных реакций, протекающих при диазотировании. Соответствующие величины приведены в литературе. К таким эле­ментарным реакциям относятсяNaNO2 +HX = HNO2 + NaX + q1ArNH2 +HX = ArNH3X + q2ArNH2 + HNO2 = Ar-N=N-OH + H2O + q3Ar-N=N-OH + HX = ArN+2X- + H2O + q4При прямом порядке диазотирования, когда к раствору или су­спензии ArNH2 в кислоте прибавляется раствор нитрита натрия, удельную теплоту реакции рассчитывают по формуле¾=¾-¾+q3+<J4∙ (6.105)При обратном порядке диазотирования, когда смесь растворов амина и нитрита натрия приливают к минеральной кислоте, ис­пользуют формулу ¾=<ħ+<J3+<Z4∙ (6.106)
6.9. Процессы конденсацииВ основе процессов конденсации лежат реакции, в результате которых образуются новые углерод-углеродные связи или гетеро­циклы. Эти процессы происходят в присутствии конденсирующих агентов, в качестве которых используются кислоты Льюиса (безво­дные хлорид алюминия, хлорид цинка), серная кислота или олеум, гидроксид натрия, амид натрия и некоторые другие. Характерными процессами тонкого органического синтеза, требующими присут­ствия конденсирующих агентов, являются получение замещенных бензоилбензойных кислот (конденсирующий агент AlCl3) и полу­чение калиевой соли индоксила из калиевой соли фенилглицина (конденсирующий агент NaNH2). Большое практическое значение как конденсирующий агент в процессах, протекающих с элимини­рованием воды, имеет концентрированная серная кислота (или оле­
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ум), которая используется при получении 2-замещенных антрахи­нона из 4-замещенных бензоилбензойных кислот; в производствах: диспергатора НФ из нафталина и формальдегида; смачивателя НБ из нафталина и н-бутилового спирта; бензантрона из антрахино­на и глицерина, а также при получении хинолина и его замещенных по Скраупу из анилина и глицерина.
6.9.1. Условия и оборудование процессов карбоксилирования 

солей ароматических гидроксисоединенийОсобое место среди процессов конденсации занимает карбок­силирование (карбонилирование) щелочных солей ароматических гидроксисоединений при взаимодействии с диоксидом углерода, протекающее без конденсирующих агентов. Основным требовани­ем к проведению карбоксилирования в промышленных условиях является взаимодействие твердых порошкообразных исходных ор­ганических веществ с газообразным диоксидом углерода при отсут­ствии влаги. На конечные результаты процесса карбоксилирования соли гидроксиарена влияют природа катиона и температура.Из феноксида натрия при 150—190 oC получают натриевую соль салициловой кислоты, из феноксида калия при 220 oC — калиевую соль n-гидроксибензойной кислоты. При карбоксилировании 2-на- фтоксида натрия при 220—260 oC получают З-гидроксинафталин-2- карбоновую кислоту (БОН-кислоту), при более низкой температуре (120—140 °C) — 2-гидроксинафталин-1-карбоновую кислоту. В этих же температурных условиях проводят карбоксилирование 1-на­фтоксида натрия до 1-гидроксинафталин-2-карбоновой кислоты.При высоких температурах (> 180 °C) протекают две реакции:

COONaВторая из них осложняет протекание процесса карбоксилирова­ния, так как выделяющийся гидроксиарен изменяет консистенцию реакционной массы и уменьшает поверхность контакта фаз взаи­модействующих порошкообразной соли гидроксисоединения и ди­оксида углерода.Процессы карбоксилирования являются многостадийными. Пе­риодическая организация процессов, связанная с особым состоя­нием ингредиентов и реакционных масс, позволяет провести боль­шинство стадий в одном технологическом узле (рис. 6.33).
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Рис. 6.33. Технологический узел карбоксилирования в производстве БОН-кислоты: 
1 — аппарат для приготовления раствора 2-нафтоксида натрия;
2 — основной аппарат; 3 — сборник воды; 4 — кожухотрубный 
теплообменник; 5 — десублимационная колонна; 6 — ловушка 

для 2-нафтола; 7 — обогреваемый сборникСначала в емкостном аппарате 1 получают раствор соответству­ющей соли гидроксиарена, который передают в основной аппарат 
2, изготовленный из углеродистой стали, где последовательно про­водят следующие стадии (на примере производства БОН-кислоты):1. Упаривание раствора нафтоксида натрия. Проводится при атмосферном давлении и температуре 170—180 °C. Пары воды кон­денсируются в холодильнике 4, и вода поступает в сборник 3.2. Удаление воды при сушке. Проводится при постепенном повы­шении температуры до 220—230 oC и создании вакуума.3. Карбонизация диоксидом углерода. При хорошо высушенном и измельченном нафтоксиде натрия реакция протекает быстро, но выделяющийся 2-нафтол смачивает частицы твердой фазы и за­трудняет взаимодействие нафтолята и диоксида углерода. Чтобы поддержать скорость процесса, увеличивают температуру до 260 0C и создают давление CO2 до 0,5 МПа в конце стадии карбонизации.
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Консистенция реакционной смеси при карбонизации изменяет­ся от достаточно подвижной порошкообразной массы до вязкой, склонной к комкованию массы. Возникает необходимость удаления гидроксисоединения.4. Отгонка гидроксиарена в вакууме. По окончании карбониза­ции избыточное давление CO2 сбрасывают через систему улавлива­ния 2-нафтола, состоящую из десублимационной колонны 5, ловуш­ки 6 и обогреваемого сборника 7. После сброса давления в системе создается разрежение (остаточное давление в конце отгонки нафто­ла достигает 2,67 кПа. Температура реакционной массы в основном аппарате уменьшается до 220 0C, так как тепло, аккумулированное массой, расходуется на испарение гидроксисоединения. Затем 2-на- фтол выплавляется из десублимационной колонны 5 подачей пара в змеевик и поступает в сборник.Стадии карбонизации и отгонки 2-нафтола повторяют последо­вательно 3—4 раза для достижения заданной степени превращения. При этом характерным является пилообразный график изменения температуры. По такому же закону изменяется мощность, потребля­емая приводом мешалки, максимальное значение которой достига­ется в конце стадии карбонизации, что используется для контроля за ходом процесса.5. Растворение реакционной массы в воде. Раствор передавлива­ют на стадии выделения, где сначала выделяют остаточный 2-на- фтол (при pH 6,8) в виде смолы, удаляемый на фильтр-прессах, и из фильтрата выделяют БОН-кислоту (при pH 5,5).Реактор для карбоксилирования солей гидроксиаренов по кон­струкции аналогичен основному аппарату в производстве резорци­на (см. рис. 6.23). Характерным узлом является мощная тихоходная лопастная мешалка и специальные режущие приспособления, при­варенные к стенкам аппарата, что позволяет перемешивать реак­ционную массу переменной консистенции и измельчать твердые исходные вещества и продукты реакции.Для обогрева аппараты снабжают обычными рубашками, рубаш­ками со «вмятинами», приварными змеевиками. При обогреве то­почными газами в производстве З-гидроксинафталин-2-карбоновой кислоты аппарат помещается в свинцово-сурьмяную баню, что уменьшает вероятность местный перегревов реакционной массы.При карбоксилировании нафтолята натрия сухим методом про­должительность операции составляет 50—60 ч. Для интенсифика­ции карбоксилирование ведут в высококипящих малополярных рас­творителях при давлении до 1,8 МПа и температуре 250—280 °C, что позволяет закончить процесс за 16 ч. Основным реактором яв­ляется стальной автоклав емкостью 12 м3 с никелевым покрытием. По окончании реакции массу передавливают в выделитель емко­стью 60 м3 на воду; растворитель отгоняют с острым паром и, из­
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меняя кислотность среды, осаждают сначала 2-нафтол, а после его отделения — готовый продукт. Карбоксилирование в растворителе исключает стадию отгонки 2-нафтола.
6.9.2. Оборудование процессов конденсации в присутствии 

конденсирующих агентовВ производстве индиго, кубового синего красителя (рис. 6.34), последовательно проводятся технологические стадии, связан­ные с химическими превращениями. Основной стадией являет­ся индоксильная плавка, в результате которой из калиевой соли N-фенилглицина при действии конденсирующего агента, амида на­трия, образуется калиевая соль индоксила.
+ NaNH KOH

2 NaOH + NH3

Амид натрия получают при взаимодействии расплавленного ме­таллического натрия (темп. пл. 98 °C) с сухим газообразным амми­аком. Стадию проводят в стальном аппарате 7, снабженном пропел­лерной мешалкой и барботером для подачи NH3 и помещенном для обогрева в электропечь. За ходом реакции следят по интенсивности горения выделяющегося водорода. Через нижний спуск расплав­ленный амид натрия самотеком подается на стадию индоксильной плавки по реакции NH3 + Na → NaNH2 + H2

Условия сходны с условиями открытой щелочной плавки, что определяет выбор материала реактора, конструкции мешалки, спо­соба подвода тепла.Конденсация в присутствии амида натрия проводится в расплаве смеси гидроксидов натрия и калия, что позволяет снизить темпе­ратуру выдержки до 250 °C. Для перемешивания плава используют якорную мешалку, для достижения необходимой температуры — электрообогрев.В реактор 3 принимают расплав щелочей и амид натрия. Загруз­ка калиевой соли фенилглицина проводится из бункера 2 (снабжен­ного шнеком, что предотвращает слеживание соли фенилглицина) шнековым питателем в режиме «загрузка 3 минуты, выдержка 
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6 минут». Для выравнивания давления, создаваемого аммиаком, выделяющимся при взаимодействии соли фенилглицина и амида натрия, реактор 2 и бункер 3 связаны трубопроводом. По оконча­нии выдержки индоксильный плав самотеком подается на стадию гашения в аппарат 4, в который загружена вода, где при барботиро­вании воздуха происходит быстрое окисление индоксила до индиго по реакции

Puc 634. Схема производства индиго (стадии химических превращений):
1 — аппарат для приготовления амида натрия; 2 — бункер;

3 — реактор для индоксильной плавки; 4 — аппарат для гашения 
индоксильного плава; 5 — насосСуспензия красителя в растворе щелочей поступает на филь­трпрессы, с которых паста направляется на стадию сушки. Фильтрат подается на упаривание, а затем на обезвоживание для получения расплава щелочей, возвращаемого на индоксильную плавку.Хлорид алюминия используют как конденсирующий агент при промышленном получении некоторых алкиларенов и ациларенов. Для этих процессов, которые организованы периодическим спосо­бом, характерно наличие двух температурных зон: загрузка ингре­диентов осуществляется при относительно низких температурах с отводом тепла; в дальнейшем следует нагревание до температуры выдержки, проводимой обычно при кипении одного из исходных продуктов. Реактор имеет связь с обратным холодильником, в ко­тором от конденсирующегося органического продукта отделяется галогеноводород, выделяющийся в реакции.
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Процессы проводят в стальных эмалированных аппаратах и ис­пользуют эмалированные или графитовые обратные холодильники. Основные аппараты снабжаются якорными мешалками, хорошо пере­мешивающими достаточно вязкие реакционные массы (в производ­стве 1,5- и 1,8-дибензоилнафталинов из нафталина и бензоилхлорида) и подвижные суспензии (в производстве 4-замещенных бензоилбен­зойных кислот из замещенного бензола и фталевого ангидрида).Важной стадией этих процессов является загрузка хлористого алюминия в реактор, которая осложняется вследствие гидролиза конденсирующего агента, что ухудшает условия труда. Хлорид алю­миния поступает на производство в стальных закрытых барабанах, которые вскрывают и устанавливают в специальный загрузочный шкаф, имеющий связь с вытяжной вентиляцией. Для загрузки хло­рида алюминия из барабана используется узел типа беличьего ко­леса, который позволяет повернуть барабан на 180° над люком ос­новного аппарата.В производстве 2-замещенных антрахинона конденсация замещен­ных бензоилбензойных кислот проводится в 10—15 %-ном олеуме при 115—145 °C. Условия реакции сходны с условиями сульфирования ароматических углеводородов жидкими сульфирующими агентами. Основные аппараты для конденсации в серной кислоте или в олеуме выбирают как сульфураторы или аппараты для нитрования аромати­ческих сульфокислот. Поэтому в производстве 1-нитроантрахинон- 2-карбоновой кислоты две стадии, связанные с химическими пре­вращениями, — конденсацию 2-(4-толуил) бензойной кислоты и последующее нитрование — проводят в одном реакторе.Аналогично в производствах диспергатора НФ и смачивателя НБ в основных аппаратах последовательно протекают конденсация нафталина с формальдегидом или н-бутанолом и далее сульфирова­ние алкилнафталина.
6.10. Процессы, проводимые под давлениемДавление как основной фактор при выборе оборудования пока подробно не рассматривалось. Однако для ряда процессов, различа­ющихся химической природой, именно избыточное давление явля­ется необходимым условием для реализации процесса и обусловли­вает выбор типа реактора и конструкцию его узлов.Избыточное давление может создаваться газом, участвующим в реакции, чтобы обеспечить его достаточную равновесную кон­центрацию в жидкой фазе, или паром реагента или растворителя, температура кипения которых при атмосферном давлении ниже температуры, необходимой для проведения химического процесса.К таким химико-технологическим процессам относятся: 1) за­крытая щелочная плавка солей ароматических сульфокислот; 2) вос­
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становление нитросоединений в растворе водородом в присутствии катализатора; 3) аминирование хлорзамещенных ароматических соединений в производствах 2- и 4-нитро-, 2,4-динитроанилинов, 2-амино-антрахинона с использованием водных растворов амми­ака; 4) аминирование ароматических гидроксисоединений в ус­ловиях реакции Бухерера; 5) араминирование в производстве NjN-дифениламина; 6) кислотный гидролиз ароматических аминов до гидроксисоединений; 7) щелочной гидролиз хлорбензола, 2- и 4-нитрохлорбензолов; 8) алкилирование ароматических аминов спиртами в присутствии кислотных катализаторов.Взаимосвязанные параметры — температура и давление — вы­бираются для каждого конкретного процесса и определяют скорость химической реакции, что позволяет организовывать как периодиче­ские, так и непрерывные процессы под давлением.Указанные процессы протекают в широком диапазоне темпера­тур (140—400 °C) и давлений (0,3—20 МПа). Конкретная темпера­тура с учетом теплового эффекта определяет способ теплообмена при организации процесса и конструкцию элементов поверхности теплообмена основного аппарата.
6.10.1. Выбор оборудования и его конструктивные особенностиДля проведения непрерывных процессов под давлением приме­няют емкостные аппараты (автоклавы), колонны и трубные аппара­ты. Периодические процессы проводят в автоклавах.Автоклавы являются нестандартным химическим оборудовани­ем, рассчитываются и изготавливаются специально для каждого процесса. Основным материалом для автоклавов является сталь (ХН65МВ; 6ГС + IOXHl7ВМ2Т и др.). При высоких давлениях ис­пользуют стальное литье; при низких давлениях, когда условия ме­ханической прочности не имеют такого решающего значения, мо­гут быть использованы стальные сварные аппараты.Автоклавы представляют собой цилиндрические, чаще верти­кальные аппараты со сферическими днищами. Условия механиче­ской прочности определяют соотношение геометрических размеров этих аппаратов: H = 2R4; Rfl-Rli-Rκ,

где Rfl — радиус кривизны днища; R4 — радиус цилиндрической ча­сти; Rk — радиус кривизны крышки; H — высота цилиндрической части.По конструктивным соображениям радиус кривизны крышки не выполняются равным радиусу цилиндра, и на практике имеет место соотношение R4 < Rκ < R4.
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Основной размер автоклава Кц при выполнении указанных соот­ношений вычисляют по формуле Яц = 0,575(V)1≡ (где V — полный объем автоклава, м3).При высоких температурах автоклавы могут подвергаться ще­лочной и кислотной коррозии. Для работы в кислых средах авто­клавы можно изготавливать из легированных сталей или титана, но такое оборудование вследствие большой материалоемкости яв­ляется дорогим. Более доступными являются автоклавы, защищен­ные от коррозии слоем легированной стали или титана или уста­новкой специальных вкладышей, выполненных из чугуна или стали и при необходимости эмалированных внутри или освинцованных.Вкладыш представляет собой емкость (рис. 6.35), форма которой соответствует форме автоклава. На наружной поверхности верхней части и днища вкладыш имеет приливы, необходимые для правиль­ной установки его в автоклав, а на внутренней поверхности — коль­цо, используемое при установке в автоклав или удалении из него.

Рис. 6.35. Автоклав с вкладышем, помещенный в печь 
для обогрева топочными газами (изображение печи условное):

1 — автоклав; 2 — вкладыш; 3 — печьПосле установки вкладыша в автоклав между стенками образует­ся зазор (15—25 мм), который для создания лучших условий тепло­передачи заполняется сплавом свинца, сурьмы и олова. Примене­ние вкладышей целесообразно при обогреве автоклавов топочными газами, так как наличие сложной стенки между теплоносителем и реакционной массой позволяет избежать местных перегревов по­следней.Перед заливкой свинцово-сурьмяного расплава зазор, образо­ванный стенками автоклава и вкладыша, заполняется минераль­ным маслом, а вкладыш крепится к фланцам автоклава с помощью двутавровых балок. Залитое в зазор минеральное масло нагревают до температуры, несколько превышающей температуру плавления сплава, и затем через железную воронку заполняют зазор предва­рительно подготовленным жидким металлическим сплавом. При 
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заполнении пространства между стенками вкладыша и автоклава сплавом масло вытесняется из него и переливается внутрь вклады­ша. По окончании этой операции автоклав медленно охлаждается и масло удаляется из вкладыша.При использовании эмалированных вкладышей (как и эмалиро­ванных реакторов) перед началом эксплуатации, а затем периоди­чески проверяют целостность защитного покрытия. C этой целью реакционный объем заполняют 1 %-ным раствором хлорида натрия и создают электрическую цепь постоянного тока (U = 150 В), поме­щая один электрод в раствор, а второй прикрепляя к не защищен­ной эмалью поверхности вкладыша или автоклава.Отсутствие тока в цепи в течение 1 мин. свидетельствует о целост­ности эмали. При появлении тока определяют уровень, выше которого повреждена эмаль, понижая уровень раствора электролита во вклады­ше до отметки, на которой ток в электрической цепи отсутствует.Определение места и характера повреждения осуществляется ме­тодами люминесцентной дефектоскопии. При небольших повреж­дениях эмаль восстанавливают, используя специальные ремонтные замазки.Перед началом эксплуатации автоклава проводится проверка всех его деталей и узлов. При этом для днищ, стенок, крышек, флан­цев допускаются отклонения от размеров, указанных на чертеже, не более ± 3 мм. После внутреннего и наружного осмотров прово­дят гидравлические испытания аппарата. Для этого в собранный ав­токлав, снабженный всеми необходимыми деталями и арматурой, нагнетают насосом высокого давления холодную воду до установ­ления требуемого для испытания давления: для автоклавов, рабо­тающих при давлении до 5,0 МПа, давление при испытании должно превышать рабочее в 2 раза; для автоклавов, работающих при дав­лении более 5,0 МПа, давление при испытании должно превышать рабочее на 5,0 МПа. Пробное гидравлическое давление выдержи­вают 5 мин. После уменьшения давления до величины, на 1,0 МПа превышающей рабочее давление, производят осмотр аппарата для определения результатов испытаний.При конструировании автоклавов особое внимание уделя­ют механическому расчету. При расчете толщины стенок днища, крышки и корпуса аппарата допустимое напряжение берут, исходя из 7-кратного запаса прочности, если автоклав работает под давле­нием до 1,0 МПа, или исходя из 10-кратного запаса прочности, если автоклав работает под давлением более 5 МПа.Для обеспечения безопасной работы под давлением оборудова­ние снабжается следующими устройствами: 1) дублированной си­стемой манометров; 2) предохранительными клапанами для сбро­са давления при превышении рабочего давления на определенную величину; 3) взрывными мембранами (для аппаратов, работающих 
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при высоких давлениях), которые устанавливаются на специальных эвакуационных линиях и разрываются при превышении рабочего давления на определенную величину; 4) дроссельными вентилями для сброса давления при периодических процессах по его заверше­нии или постоянно при непрерывных процессах для вывода газоо­бразных веществ и продуктов в растворе.Обеспечение необходимого избыточного давления предъявляет определенные требования к герметизации автоклавов. Использу­ют 2 способа соединения корпуса и крышки автоклавов: сварное соединение и фланцевое соединение. Первый способ применяется для автоклавов, изготовленных из легированных сталей или титана, в этом случае осложняются монтаж и демонтаж мешалок и змееви­ков, установленных внутри аппарата.Способ фланцевого крепления и уплотнения корпуса и крышки автоклавов, работающих под давлением до 1,0—1,5 МПа, ничем не отличается от аналогичного крепления для стандартных реакци­онных аппаратов.В автоклавах, работающих при более высоком давлении — напри­мер, в производстве 2-аминоантрахинона (р = 4,6 МПа), в производ­стве 2- или 4-нитроанилина (р = 7,6 МПа), — используют крепление разрезных фланцев с применением Т-образных болтов (рис. 6.36).

Pua 6.36. Фланцевое крепление крышки и корпуса автоклава:
1 — фланец крышки с уплотнительным выступом; 2 — фланец корпуса 

с канавкой; 3 — Т-образный болт с гайкой; 4 — вид болта сверхуВ отличие от обычного фланцевого крепления в этом случае не просверливают отверстий во фланцах под болты, а вырезают их, что позволяет легко монтировать и демонтировать этот узел авто­клава и иметь небольшой вылет фланца, который при большом ди­аметре болтов достигает значительной величины. Для уплотнения фланцевого соединения автоклава на фланце корпуса выполняется уплотнительная канавка шириной 20—50 мм, а на крышке — уплот­нительный выступ. В уплотнительную канавку кольцевой формы помещается уплотняющий материал (прокладка) из меди, свинца, 
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алюминия или его сплавов с соответствующими твердостью и коэф­фициентом температурного расширения. Толщина уплотняющего материала, вырезанного по форме канавки, колеблется в пределах 2—6 мм. Материал прокладки выбирается в соответствии с химиче­скими свойствами паров и газов, находящихся в автоклаве.Лучшим материалом является медь, но она не может быть ис­пользована, например, при работе с аммиаком. При монтаже авто­клава прокладку помещают в уплотнительную канавку, затем наде­вают на аппарат крышку и затягивают болты так, чтобы прокладка была «раздавлена» выступом на фланце крышки.Вторым узлом, обеспечивающим герметизацию автоклава, яв­ляется сальник для аппаратов, которые снабжаются мешалками. Сальники автоклавов являются наиболее ответственными и «ка­призными» деталями. Поэтому стремятся проводить процессы под давлением в аппаратах без мешалок: это непрерывные процессы в трубчатых, в колонных аппаратах. В автоклавах без мешалок про­водятся процессы периодического и непрерывного алкилирования аминов в растворе. Однако механическое перемешивание являет­ся необходимым при проведении в автоклавах процессов щелоч­ной плавки солей сульфокислот, гидролиза ароматических аминов и сульфокислот, аминирования.Для работы под давлением 1,0—1,5 МПа автоклавы снабжают одинарными сальниками, рассчитанными, как правило, на работу без охлаждения. При более высоких давлениях используют двойные сальники, которые выполняют в большинстве случаев охлаждае­мыми и снабжают системой подачи масла для уменьшения трения вала мешалки и сальниковой набивки.Внутри сальниковой коробки 4 (рис. 6.37) помещается сальнико­вая набивка 6, выбор материала которой зависит от рабочего давле­ния в автоклаве. Набивка фиксируется внизу сальника грундбуксой 
2, которая равномерно соприкасается с валом мешалки и выполня­ется из мягкого сплава (бронза, сплавы алюминия) или фторопла­ста (для эмалированных сальников), а сверху уплотняется прижим­ной втулкой 7 с помощью стягивающих болтов или шпилек. Втулка и грундбукса сжимают набивку и прижимают ее к валу 7, что обе­спечивает надежное уплотнение при отношении высоты набивки к диаметру вала 1:1,5 и давлении до 1,0 МПа. В сальниках автокла­вов это соотношение достигает 2:3, но эффективность уплотнения набивки большой высоты в одной ступени снижается, что и опре­деляет необходимость применения двойных сальников, каждая ступень которых гарантирует надежное уплотнение. По принципу устройства эти сальники могут рассматриваться как пара простых сальников, соединенных друг с другом последовательно, как пока­зано на рис. 6.37. Выбор уплотняющей набивки зависит от рабоче­го давления: при давлении до 0,7 МПа используют промасленный 
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пеньковый или асбестовый шнур, при давлении до 1,6—2,1 МПа — кольцевые кожаные манжеты, при более высоких давлениях приме­няют кольца, изготовленные из специальных сплавов, обладающих определенной твердостью. В последнем случае предусматривается подача масла на сальниковую набивку.

Рис. 6.37. Схема двойного охлаждаемого сальника автоклава (разрез правой части):
1 — вал мешалки; 2 — грундбукса; 3 — крышка автоклава;

4 — сальниковая коробка; 5 — рубашка для охлаждения первой ступени;
6 и 8 — сальниковая набивка первой и второй ступеней; 7 — прижимная 

втулка первой ступени и сальниковая коробка второй ступени;
9 — прижимная гайка; 10 — прижимная втулка

6.10.2. Периодическая и непрерывная организация процессов, 
проводимых под давлениемТипичным автоклавным процессом является аминирование 4- или 2-нитрохлорбензолов в производстве соответствующих нитроа­нилинов. Количество аммиака, используемого в виде 40 %-го водно­го раствора, составляет 10—12 моль на 1 моль нитрохлорбензола, что позволяет практически исключить протекание побочных реак­ций, приводящих к образованию NjN-ди (нитрофенил) аминов и ги­дроксинитробензолов (нитрофенолов).При проведении периодического процесса температура вы­держки составляет 190—195 0C при давлении около 7,0 МПа. Для аминирования применяют автоклавы, изготовленные из легиро­ванной стали или титана, которые устойчивы к координирующе­му действию хлорида аммония. Аппараты снабжают рубашками для обогрева паром и охлаждения водой, рамными мешалками для перемешивания эмульсий (исходный продукт в водном аммиаке) и суспензий (нитроанилины в реакционной массе).
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Технологическая схема представлена на рис. 6.38. Предваритель­но готовят 40 %-ный водный раствор аммиака, насыщая при охлаж­дении 20—25 %-ный раствор газообразным или жидким аммиаком в мернике-абсорбере 1. В автоклав 3 из весового мерника 2 загру­жают жидкий нитрохлорбензол и охлаждают его до кристаллизации подачей воды в рубашку автоклава. Далее при температуре 20 oC за­гружают 40 %-ный раствор аммиака и герметизируют автоклав.

Рис. 638. Технологическая схема аминирования о- и л-нитрохлорбензолов:
1 — мерник-абсорбер; 2 — весовой мерник; 3 — автоклав; 4 — дроссель;
5 — брызгоотбойник; 6 — колонный абсорбер; 7 — емкостный абсорбер;

8 — сборник аммиачной воды; 9,10 — насосыРеакционную массу нагревают до 170—175 oC сначала пуском го­рячей воды, затем подачей пара низкого давления и пара высокого давления в рубашку аппарата. Мешалку включают после плавления нитрохлорбензола. При достижении температуры 170—175 oC обо­грев прекращают, после чего за счет экзотермического теплового эф­фекта процесса температура поднимается до 190—195 °C. По окон­чании выдержки проводят сброс давления, открывая дроссельный вентиль 4 и подавая избыток аммиака и пары воды в систему улав­ливания, состоящую из брызгоотбойника 5 и абсорберов 6 и ZСтадия улавливания аммиака организована так, чтобы получить его 20—25 %-ный водный раствор, который может быть возвращен на стадию получения 40 %-го раствора в данном процессе. Реализо­ваны несколько способов организации стадии абсорбции аммиака. Один из них предусматривает поступление аммиака и паров воды в емкостный абсорбер 7, снабженный змеевиком для охлаждения, в котором аммиак барботирует через водный раствор аммиака. При
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этом концентрация его изменяется с 15—20 до 20—25 % соответ­ственно; при достижении заданной конечной концентрации амми­ака раствор насосом подается на стадию хранения. Из емкостного абсорбера 7 аммиак поступает в колонный абсорбер 6, состоящий из нескольких ступеней поглощения, каждая из которых работает в полунепрерывном режиме.При достижении определенной концентрации аммиака раствор передается сверху вниз по ступеням абсорбера 6, из нижней ступени с концентрацией 15(20) % — в емкостный абсорбер 7, из которого порция раствора аммиака поступает на стадию хранения. Верхняя секция колонного абсорбера 6 заполняется водой. Аммиак, не по­глотившийся на первой стадии улавливания, поступает на вторую стадию в емкостный абсорбер. Во время сброса давления расход ам­миака постепенно уменьшается, что определяет целесообразность ступенчатой полунепрерывной абсорбции для получения раствора аммиака определенной концентрации.После сброса давления реакционная масса из автоклава 3 передав­ливается сжатым воздухом на охлаждение в кристаллизатор, из кото­рого суспензия нитроанилина направляется на центрифугирование.Один из промышленных методов получения фенола основан на непрерывном щелочном гидролизе хлорбензола при температуре 380—390 oC под давлением 27—27,5 МПа в трубчатых или колонных аппаратах (рис. 6.39). Хлорбензол, 10 %-ный раствор гидроксида натрия и дифениловый эфир, необходимый для подавления обра­зования его как побочного продукта в ходе процесса, непрерывно поступают в смеситель, из которого полученная эмульсия насосом высокого давления подается в трубки кожухотрубного теплообмен­ника 7 и нагревается реакционной массой, входящей в межтрубное пространство теплообменника.

Рис. 6.39. Схема щелочного гидролиза хлорбензола:
1 — теплообменник; 2 — реактор-подогреватель; 3 — адиабатическая 

колонна; 4 — колонна с приварными змеевиками
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Далее исходные ингредиенты поступают в трубчатый реактор-по­догреватель 2, из него — при температуре около 340 oC в колонну 4, снабженную приварными змеевиками, из которой при 360—390 oC реакционная смесь попадает в адиабатическую колонну 3 и затем в межтрубное пространство первого по ходу исходных продуктов теп лообменника 1. После дросселирования реакционная смесь по­ступает в фазоразделитель, из которого раствор феноксида натрия направляется в сборник, а пары дифенилового эфира и воды — в холодильник. После конденсации дифениловый эфир отделяют от воды в сепараторе и возвращают в начало процесса.Непрерывное алкилирование анилина этиловым спиртом про­водят в присутствии трихлорида фосфора (0,9 % от общей массы исходных реагентов) в каскаде из трех автоклавов при температуре от 200 oC (в первом аппарате) до 290 oC (в третьем аппарате) и дав­лении 7—10 МПа. Время пребывания в одном автоклаве составля­ет 1 ч. Используют аппараты из легированной стали или имеющие чугунные эмалированные вкладыши и снабженные рубашками или приварными змеевиками для обогрева высококипяшими органиче­скими теплоносителями.Гомогенно-каталитическое алкилирование проводят в автокла­вах, не имеющих перемешивающих устройств. Из каждого автокла­ва проводится сброс паров этилового спирта. Из последнего аппа­рата каскада смесь, состоящая из 20 % анилина (темп. кип. 184 °C), 65 % N-этиланилина (темп. кип. 206 °C) и 15 % Ы,Ы-диэтиланилина (темп. кип. 216 0C), поступает для многокомпонентной ректифика­ции на питательную тарелку ректификационной колонны.
6.11. Контактно-каталитические процессыВ группу контактно-каталитических процессов объединены про­цессы, различные по химической природе, но проводимые на твер­дом катализаторе между паро- и газообразными веществами. Бла­годаря гетерогенному катализу обеспечивается высокая скорость процессов, что определяет непрерывный способ их проведения.Типичными контактно-каталитическими процессами, реали­зованными в промышленности органического синтеза, являются: 1) восстановление ароматических нитросоединений в паровой фазе водородом; 2) гидрирование ароматических аминов и гидроксисое­динений; 3) парофазный гидролиз хлорбензола; 4) алкилирование ароматических аминов спиртами; 5) процессы окисления (окисле­ние бензола или бутан-бутеновой фракции в производстве малеи­нового ангидрида, окисление о-оксилола или нафталина в произ­водстве фталевого ангидрида, окисление антрацена в производстве 
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антрахинона); 6) взаимодействие фталевого ангидрида с аммиаком в производстве динитрила фталевой кислоты.
6.11.1. Требования, предъявляемые к катализаторуКонечные результаты процесса во многом определяются выбо­ром катализатора, к которому предъявляют определенные требо­вания: 1) высокая нагрузка (производительность) катализатора, кг исходного вещества/(м3 катализатора • ч), зависящая от соотно­шения реагентов, температуры, времени пребывания; 2) обеспече­ние оптимальных конечных результатов процесса (выход целевого продукта, степень превращения исходного соединения, селектив­ность); 3) низкая температура зажигания катализатора, определяю­щая выбор температурного рабочего диапазона; 4) равномерность работы катализатора, обеспечивающая постоянство конечных по­казателей процесса (выходных параметров) во времени; 5) нечув­ствительность катализатора к каталитическим ядам и перегревам; 6) возможность регенерации катализатора простыми способами без извлечения из реактора; 7) устойчивость катализатора к парогазо­вой эрозии, обеспечивающая неизменность формы и размеров ча­стиц катализатора при действии парогазового потока, движущегося с высокой скоростью; 8) доступность и низкая стоимость катализа­тора.

6.11.2. Условия проведения 
контактно-каталитических процессовКонтактно-каталитические процессы протекают при высоких температурах (250—500 °C). Соблюдение температурного режима имеет особо важное значение для процессов, проходящих через не­сколько химических стадий, поскольку получению целевого продук­та на каждой из них соответствует узкий температурный интервал. Например, при контактно-каталитическом окислении нафталина кислородом воздуха образуется 1,4-нафтохинон, фталевый анги­дрид, малеиновый ангидрид и, наконец, оксид, диоксид углерода и вода. Поэтому при получении фталевого ангидрида из нафталина или о-ксилола имеет место зависимость выхода целевого продукта от температуры с максимумом, что определяет необходимость рабо­ты соответствующих реакторов в узком температурном интервале.C учетом высоких значений удельного теплового эффекта экзо­термических окислительно-восстановительных реакций (восста­новление нитросоединений водородом, 600 кДж/моль; окисление бензола до малеинового ангидрида, 1600 кДж/моль; окисление нафталина до фталевого ангидрида, 1880 кДж/моль; окисление антрацена до антрахинона, 900 кДж/моль) требуется обеспечить интенсивный отвод тепла, что достигается применением конверто­
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ров с максимально возможными показателями теплотехнических характеристик (ΔTcp, Kτ, Sτ).Возможности увеличения средней полезной разности темпера­тур (ATcp) между хладагентом (теплоносителем) и парогазовым потоком ограничены, так как с ростом осложняется регулирование температуры реакционной смеси. Значение коэффициента тепло­передачи Kτ определяется эффективностью теплопередачи от па­рогазового потока к стенке элементов поверхности теплообмена и от нее к хладагенту. Значение коэффициента теплоотдачи α1 для парогазового потока, движущегося через стационарную насадку (катализатор), составляет 50—100 Bt∕(m2 • К) и, чтобы не лимити­ровать коэффициент теплопередачи Kτ, хладагент (теплоноситель) выбирают из условия a2 > > a1. К таким хладагентам, применяемым при температурах 250— 400 °C, относятся нитрит-нитратная смесь [расплав смеси нитрита натрия (45 %) и нитрата калия (55 %)] при организации ее интенсивной циркуляции и высокотемпературные теплоносители, которые обычно при отводе тепла переходят в па­рообразное состояние.Важным условием проведения контактно-каталитических про­цессов является использование катализаторов с развитой наружной и внутренней поверхностью, что обеспечивает высокую производи­тельность катализатора и достигается осаждением вещества, ката­лизирующего реакцию, на носитель (пемза, силикагель, кизельгер и т. п.). Размер зерен катализатора зависит от типа основного реак­ционного аппарата.Поскольку при контактно-каталитических процессах химические реакции сопровождаются адсорбцией исходных и десорбцией ко­нечных продуктов, скорость процесса имеет сложную зависимости от температуры и учитывает эти элементарные стадии. Например, при окислении нафталина до фталевого ангидрида кислородом воз­духа в интервале температур 260—400 oC на пятиоксиде ванадия, промотированном сульфатом калия, скорость реакции описывается уравнением г = kCθ2∕(l +b¾),гдеЬ—адсорбционный коэффициент, b = 0,9 + 2 ∙ 10-18exp(-23 750/Т); 
Cq2 — концентрация кислорода в реакционной смеси; Cnp — концен­трация продукта в реакционной смеси (для этого уравнения In k0 = = 22,3; E = 115 кДж/моль).

6.11.3. Оборудование основных стадий контактно­
каталитических процессовПри различии химических реакций, лежащих в основе контак­тно-каталитических процессов, они имеют общую блок-схему, вклю­
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чающую следующие стадии: 1) приготовление парогазовой смеси или испарение исходных веществ; 2) контактирование; 3) улавли­вание продуктов контактирования; 4) очистка отходящих газов.
Приготовление парогазовых смесей. Для испарения исходных органических веществ в технологических схемах используются ис­парители типа выпарных аппаратов непрерывного действия. Число и высота трубок в испарителях рассчитываются из условия полного испарения исходного вещества при заданном расходе. Полученный пар поступает на смешение со вторым реагентом (газом или паром).Оформление стадии приготовления парогазовых смесей зависит от температуры кипения и энтальпии парообразования исходных органических веществ. Для веществ с относительно хорошей ле­тучестью (бензол, о-ксилол, нитробензол) приготовление соответ­ствующих парогазовых смесей осуществляется при их подаче через форсунки, находящиеся в трубопроводе (рис. 6.40, а), по которому подается нагретый газ (воздух или водород), необходимый для про­ведения процесса.Для веществ, имеющих достаточно высокую температуру кипе­ния при атмосферном давлении, применяют испарители, в которых создаются условия для насыщения газа парами исходного органи­ческого вещества при его контакте с жидкостью. Такие испарители использовались в производстве фталевого ангидрида из нафталина.Для приготовления нафталиновоздушной смеси из нафталина вы­сокого качества применяют испаритель колонного типа с насадкой из керамических колец (см. рис. 6.40, б). Расплавленный нафталин через распределительное устройство поступает на насадку в цен­тральной части колонны. Снизу противотоком подается горячий воз­дух, который, контактируя с нафталином на поверхности насадки, насыщается парами нафталина, и парогазовая смесь через насадку в верхней части испарителя (выполняющую роль брызгоотбойника) направляется на стадию нагревания перед контактированием.Температуры воздуха и жидкого нафталина, соотношение их рас­ходов, высота насадки испарителя подбираются или рассчитывают­ся из условия полного испарения нафталина. При этом должна быть получена нафталиновоздушная смесь концентрацией ниже взрыво­опасной.В случае применения нафталина, содержащего смолообразные примеси, приготовление нафталиновоздушной смеси проводят в испарителе ленточного типа (см. рис. 6.40, β). В нем имеется цен­тральная труба, обвитая по спирали лентой с бортиками. Жидкий нафталин поступает на ленту и стекает по ней, испаряясь в токе го­рячего воздуха. Нафталиновоздушная смесь по центральной трубе и через насадку выходит из испарителя. Примеси, содержащиеся в нафталине, не ис паряются, собираются в нижней части испари­теля, откуда периодически выводятся и поступают на сжигание.
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Pug 6.40. Аппаратурное оформление стадий приготовления парогазовых смесей 
для контактно-каталитических процессов:

а — испарение исходных органических веществ в токе горячего газа; 
б — испаритель колонного типа с насадкой; в — испаритель ленточного типа; 

г — барботажный емкостный испарительВ производстве антрахинона контактно-каталитическим окисле­нием антрацена испарение последнего проводится в барботажном емкостном испарителе (рис. 6.40, г) при подаче водяного пара. Это связано с тем, что антрацен имеет высокую температуру кипения, большую удельную теплоту испарения и низкую упругость паров при температуре испарения 250 oC. В аппарат подаются расплав­ленный антрацен и водяной пар, при массовом соотношении кото­рых 1:1 обеспечивается необходимый расход смеси паров антрацена 
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и воды, которая поступает на смешение с воздухом и далее на окис­ление в контактный аппарат. Температура в испарителе поддержи­вается подачей в рубашку паров ВОТ.
Улавливание продуктов контактирования. Аппаратурное оформление стадий улавливания продуктов контактирования опре­деляется показателями их температур кипения и плавления при ат­мосферном давлении. Это хорошо иллюстрируется на примере улав­ливания продуктов, получаемых в процессах окисления:

t, °C Малеиновый 
ангидрид

Фталевый а 
нгидрид

Антрахинон

T i кип 199 280 380
T 
* пл 53 130 286Во всех указанных случаях парогазовая смесь, содержащая про­дукты контактирования, выходит из реактора при температуре 380—420 °C и поступает перед выделением продуктов на стадию предварительного охлаждения.В производстве малеинового ангидрида (рис. 6.41) парогазовая смесь из конвертора поступает последовательно в межтрубное про­странство кожухотрубных теплообменников 1 и 2, в трубки кото­рых подается конденсат водяного пара. На выходе из первого те­плообменника получают пар давлением 1,0—1,2 МПа, на выходе из второго — пар давлением 0,3—0,4 МПа, который используют для технологических целей.Охлажденная малеиновоздушная смесь поступает в трубки те­плообменника 5, где конденсируется малеиновый ангидрид, кото­рый отделяется от парогазового потока и попадает в обогреваемое хранилище. Для улавливания (выделения) оставшегося малеиново­го ангидрида используют десублиматор 4, где осуществляется его переход из парообразного состояния в твердое.Десублиматор представляет собой аппарат большого объема, внутри которого расположены ряды оребренных трубок, что обе­спечивает развитую поверхность теплообмена. Малеиновоздушная смесь поступает в нижнюю часть десублиматора и направляет­ся снизу вверх. В трубки подается хладагент (холодное масло или вода), и малеиновый ангидрид десублимируется на поверхности трубок, шаг между которыми уменьшается по ходу движения пото­ка, что связано с уменьшением концентрации продукта в парогазо­вой смеси.Производительность десублиматоров определяется теплотехни­ческими характеристиками. По мере нарастания продукта на по­верхности трубок ухудшаются условия теплообмена, коэффициент теплопередачи уменьшается с 10 до 2 Bt∕(m2 • К), и улавливание становится малоэффективным.
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Рис. 6.41. Стадия улавливания продуктов в производстве малеинового ангидрида: 
1,2 — кожухотрубные теплообменники для предварительного охлаждения;

3 — теплообменник-конденсатор; 4 — десублиматорДесублиматор работает в периодическом режиме и переклю­чается на выплавление продукта через определенный промежуток времени, для чего в трубки подается теплоноситель (горячие масло или вода). Жидкий малеиновый ангидрид собирается в нижней ча­сти аппарата и из него поступает в хранилище 4. В десублиматоре 5 последовательно проводят стадии улавливания продукта (продол­жительность 3 ч), его выплавления (1ч), охлаждения свободного аппарата (1 ч), вновь улавливания продукта (3 ч), и т. д.Чтобы обеспечить улавливание конечного продукта в непре­рывнодействующей технологической схеме, параллельно работают четыре десублиматора, режим работы которых смещен последова­тельно на 1 ч, что достигается автоматическим переключением за­движек на линии подачи парогазовой смеси и хладагента (тепло­носителя), подаваемого в трубки десублиматоров.Отходящие газы из десублиматоров направляются на очистку в скрубберы, где при гидратации водой из малеинового ангидрида 
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образуется малеиновая кислота, раствор которой поступает на упа­ривание.Очистка отходящих газов в контактно-каталитических процессах окисления имеет большое значение, так как при работе с концен­трациями исходного вещества ниже нижнего предела взрываемости в парогазовой смеси воздух расходуется в большом избытке. Напри­мер, в производстве фталевого ангидрида для окисления 1 кг на­фталина используется 35 кг воздуха.В производстве фталевого ангидрида из о-ксилола или нафта­лина парогазовая смесь после контактирования поступает в тепло­обменник, где нагревает воздух, подаваемый для приготовления исходной парогазовой смеси. Выделение фталевого ангидрида пол­ностью проводится в десублиматорах. Улавливание малеинового ангидрида, являющегося побочным продуктом, осуществляется при его гидратации в скрубберах.Антрахинон выделяют из антрахиноно-паровоздушной смеси, направляя ее после стадии контактирования в колонные десубли­маторы (рис. 6.42), в которых антрахинон улавливается в твердом виде на внутренней поверхности и счищается в нижнюю часть ап­парата специальными вращающимися алюминиевыми щетками. Для отвода тепла колонна имеет рубашки, в которые подается хо­лодный воздух.

Pua 6.42. Колонные десублиматоры для улавливания антрахинона:
2 — мешалка с алюминиевыми щетками; 2 — рубашка для охлаждения 

воздухом; 3 — секционный питательСистема улавливания состоит из четырех — шести колонн, со­единенных последовательно. Одну технологическую нитку (один реакционный аппарат) обслуживают 2 такие системы, работающие 
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попеременно в режиме улавливание — разгрузка. Последняя стадия проводится с помощью тарельчатых или секционных питателей.Рассмотренная система улавливания антрахинона характеризу­ется низкой производительностью, которая лимитируется коэффи­циентом теплопередачи от парогазовой смеси к хладагенту (воз­духу). В связи с этим разработан метод улавливания антрахинона из контактных газов в псевдоожиженном слое с использованием в качестве носителя гранул полимеров, на которых при контакте с парогазовым потоком нарастает необходимый конечный продукт.
6.11.4. Оборудование для стадий контактированияОсновные аппараты для проведения контактно-каталитических процессов называют контактными аппаратами, или конверторами. Применяют конверторы двух типов — с неподвижным (стационар­ным) и псевдоожиженным (кипящим) слоем катализатора.

Конверторы с неподвижным катализатором делятся на ко­лонные и ступенчатые реакторы, в которых катализатор заполняет колонну или разделен на несколько ступеней, а также трубчатые реакторы, в которых катализатор находится в трубках.Выбор конструкции конвертора определяется кинетикой про­цесса, величиной теплового эффекта реакции и условиями тепло­обмена, продолжительностью работы катализатора и способом его регенерации.
Колонные конверторы. Они просты по конструкции, имеют внизу решетку или перфорированную перегородку, на которой находится слой катализатора. Эквивалентный диаметр зерен катализатора для аппаратов этой конструкции равен 10—15 мм. В верхней части конвертора над катализатором находится насадка из колец Рашига, обеспечивающая распределение парогазового потока по сечению слоя катализатора. Поток реагентов поступает сверху, продукты ре­акции выводятся снизу, что предупреждает истирание катализатора и унос его мелких частиц с реакционными газами.Колонные конверторы не имеют обычно теплообменных устройств и применяются в двух случаях: а) для процессов, тепло­вой эффект которых близок к нулю, и б) для процессов, которые можно проводить в адиабатическом режиме, используя, например, тепловой эффект экзотермической реакции для нагревания реакци­онной смеси.В тех случаях, когда перепад температур по высоте слоя катали­затора превышает допустимые значения, что сказывается на рабо­тоспособности катализатора (уменьшение активности при эндо­термических реакциях и перегрев, спекание при экзотермических реакциях), применяют ступенчатые (полочные) конверторы, в кото­рых предусмотрен теплообмен с помощью теплообменников, находя­щихся между ступенями катализатора, или подачей газа либо пара.
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Восстановление нитробензола до анилина (рис. 6.43) может быть проведено в адиабатическом режиме в колонных конверторах при температуре 300—370 0C на специально приготовленном медном катализаторе, не ускоряющем гидрирование ароматического ядра. Карбонат меди в растворе силиката натрия наносят на пемзу и вос­станавливают водородом при высокой температуре.

Pua 6.43. Схема контактно-каталитического восстановления нитробензола 
водородом в адиабатическом режиме:

1,2 — колонные конверторы; 3 — теплообменник для предварительного 
охлаждения парогазовой смеси; 4, 5 — холодильники-конденсаторыВ условиях адиабатического восстановления используют боль­шой избыток водорода (50 моль водорода на 1 моль нитробензо­ла), в токе которого испаряют нитробензол, и парогазовую смесь подают в 2 последовательно соединенных контактных аппарата 

1 и 2. Выходящая из зоны катализатора реакционная смесь (водо­род, пары анилина и воды) с температурой 370 °C поступает в меж­трубное пространство кожухотрубного теплообменника 3, где отда­ет часть тепла водороду, подаваемому на приготовление исходной парогазовой смеси.Выделение анилина проводят в двух холодильниках-конденсато­рах 4 и 5, в нижней части которых происходит отделение анилина и воды от водорода, возвращаемого из последнего теплообменника в начало технологической схемы. В сепараторе непрерывного дей­ствия разделяются сырой анилин, направляемый на ректификацию, и анилиновая вода, поступающая на экстракцию анилина нитро­бензолом.К недостаткам этого способа получения анилина относятся низ­кая производительность и громоздкость основного технологическо­го оборудования, что связано с большим расходом водорода и невы­соким значением нагрузки катализатора.Применение в реакторах стационарного слоя частиц катализа­тора приводит к значительному перепаду давления между входом 
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и выходом, который определяет давление парогазового потока пе­ред конвертором, создаваемое газодувкой для подачи газа в систе­му. Потери давления рассчитывают по уравнению
-dP∕dl = λu2p∕2d3κιl,

где λ — коэффициент трения; р — плотность реакционной смеси; 
и — действительная линейная скорость потока в каналах стацио­нарного слоя катализатора; d3KB — эквивалентный диаметр каналов. Эквивалентный диаметр каналов стационарного слоя катализа­тора определяют по уравнению⅛kb ^^ 4ε / о, в котором σ — удельная поверхность частиц катализатора, m2∕m3 : σ = 6(1 - ε)/ (Φd4); ε — порозность слоя; Ф — фактор формы ча­стицы; d4 — диаметр шара, равновеликого частице катализатора по объему.Произведение Φd4 обычно рассматривают как единый параметр и определяют экспериментально. Для оценочных расчетов перепа­да давления слоя стационарной насадки при свободной укладке ве­личину в принимают равной 0,45. При расчетах используют также фиктивную линейную скорость u*, равную иг.C учетом приведенных выше соотношений уравнение для пере­пада давления по высоте слоя будет следующим:dP 

dl
3χ 1 l-ε 4 Φd4 ε3 pit*2. (6.107)Коэффициент трения (сопротивления) зависит от режима движе­ния парогазового потока и может быть рассчитан по критериально­му уравнениюλ = 133/Re+2,33,в котором Re = = - Ф u*⅜P. (6.108)μ 31-ε μПосле преобразования уравнение (6.107) будет иметь видdp τrnCl-ε)2 μu* , 1 7t-l~εPu*2 

dl ε3 Φd2 ’ ε3 Φd4' (6.109)При протекании химических реакций линейная скорость и плот­ность потока могут меняться, поэтому в технологических расчетах используют средние значения этих показателей (р, й*). Тогда после интегрирования получим выражение для расчета перепада давле­ния по высоте слоя катализатора: AP = P0-P = 150(1-Ё)2 ε3 (Φd4)2 + 1,75 l-ε рй*2 ε3 Φd4 L, (6.110)
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где P0, P — давление на входе в конвертор и на выходе из него; L — высота стационарного слоя катализатора.Парофазный гидролиз хлорбензола для получения фенола по спо­собу Рашига на твердом катализаторе (фосфат кальция) проводится при температуре 450—500 °C, что обусловлено достаточно высокой энергией активации реакции (210 кДж/моль).Теплота реакции гидролиза близка к нулю, степень превращения хлорбензола составляет на свежем катализаторе около 15 % и по­степенно уменьшается за 3 ч работы до 7—8 %; при более низких значениях конверсии продолжение процесса становится нецелесо­образным.Продолжительность контактирования смеси паров с катализато­ром не должна превышать 0,5 с: при ее увеличении ухудшается ка­чество фенола, а образующиеся осмоления быстро дезактивируют катализатор. Необходима регенерация катализатора без извлечения его из реактора, при которой катализатор освобождают от осмоле- ний продувкой горячим воздухом, а активируют обработкой водя­ным паром.
Трубчатый конвертор представляет собой колонный аппарат (рис. 6.44), имеющий нижнюю и верхнюю трубные решетки, в ко­торых закреплены перфорированные трубки двух типов — откры­тые вверху и закрытые внизу, закрытые вверху и открытые внизу, — расположенные в шахматном порядке. В межтрубном пространстве аппарата находится катализатор.

Рис. 6.44. Конвертор для гидролиза хлорбензола:
1 — перфорированные трубки, открытые вверху; 2 — перфорированные 
трубки, открытые внизу; 3 — катализатор в межтрубном пространстве
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Исходная смесь паров хлорбензола и воды подается в трубки кон­вертора, открытые вверху, через их перфорированные стенки она попадает в зону контактирования, пройдя которую, реакционная смесь поступает в трубки, открытые внизу, и выходит из аппарата. Достаточно тонкий слой катализатора при такой конструкции кон­тактного аппарата позволяет обеспечить необходимое время кон­тактирования и регенерировать катализатор. Эта стадия происхо­дит в течение 1 ч, после чего конвертор может работать следующие 3 ч в режиме контактирования.В технологической схеме используют 4 реактора, функциониру­ющих параллельно по графику, сдвинутому последовательно на 1 ч. В итоге вся система обеспечивает постоянную концентрацию (11— 12 %) фенола на выходе, что позволяет проводить разделение хлор­бензола и фенола в установившемся режиме.
Конверторы с кипящим слоем катализатора и их моделиро­

вание. При определенных размерах частиц катализатора и скорости газового потока, движущегося через слой, твердые частицы стано­вятся подвижными относительно друг друга. Когда сила сопротив­ления слоя движущемуся потоку становится равной его массе, слой становится взвешенным или переходит в состояние минимального псевдоожижения, а скорость потока, при которой это происходит, называется критической uκp. При увеличении скорости газового по­тока и* > uκp силы трения со стороны потока превышают вес ча­стиц и поднимают его, что вызывает увеличение порозности слоя. При этом линейная скорость газового потока в свободном сечении уменьшается, что приводит к снижению сил трения до величин, равных весу твердых частиц. В результате восстанавливаются ус­ловия, при которых существует взвешенный слой, но при большем значении порозности, чем при скорости uκp. Дальнейшее увеличе­ние скорости потока может привести к уносу частиц из аппарата в режиме пневмотранспорта, что происходит при скорости, боль­шей, чем скорость витания частицы ив.Когда линейная скорость и* становится больше uκp, в слое возни­кают неоднородности в виде газовых пузырей и происходит интен­сивное движение твердых частиц по объему аппарата. Такой слой зернистого материала, называемый кипящим или псевдоожижен­ным, приобретает свойства, аналогичные свойствам жидкости (те­кучесть, вязкость, способность к отстаиванию, осаждению крупных твердых частиц).Интенсивное движение твердых частиц, вызываемое образующи­мися газовыми пузырями, приводит к резкому увеличению тепло­проводности кипящего слоя и теплоотдачи от него по сравнению со стационарным слоем, что обеспечивает практическую изотер- мичность кипящего слоя — его основное преимущество перед ста­ционарным слоем.
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C другой стороны, прохождение газа в виде крупных пузырей без достаточного контакта с основной массой катализатора явля­ется одним из основных недостатков кипящего слоя, снижающих его производительность. Кроме того, интенсивное перемешивание твердых частиц в режиме идеального смешения сказывается также на производительности и селективности процессов в кипящем слое катализатора.Кипящий слой существует при условии uκp < и* < ив. При бес­порядочной засыпке сферических частиц на решетку критическую скорость и скорость витания рассчитывают по критериальным уравнениямReκp - Ar∕(1400 + 5,22√Ar); ReB =Ar/(18 + 0,61√Ar), где Reκp — ι⅛pd4pr / μr, ReB — usd4pr∕,Ar = gd4(p4-pr)pr ∕μj-Математическое описание гидродинамической обстановки в ко- нерторе с кипящим слоем катализатора представляет сложную за­дачу. Практически всегда рассматривается двухфазная система, со­стоящая из дискретной фазы (газовые пузыри) и непрерывной фазы (газ, фильтрующийся между взвешенными твердыми частицами ка­тализатора).Принимают, что избыток газа, подаваемый сверх линейной ско­рости uκp, проходит через кипящий слой в виде пузырей, в которых химическая реакция не протекает. Состав реакционных смесей в обеих фазах изменяется за счет газового обмена между ними. В надслойном пространстве реактора газовые потоки обеих фаз объединяются, и газовый поток усредненного состава покидает ап­парат.Каждая из фаз рассматривается как однофазный реактор, для дискретной фазы чаще принимают модель идеального вытеснения, для непрерывной фазы — модели идеального смешения или вытес­нения с обратным перемешиванием (диффузионную модель).Модель идеального смешения в непрерывной фазе удовлетвори­тельно работает, если d4 ≥ 0,5 мм, uκp ≥ 0,1 м/с, и* - uκp = 0,2 м/с. Диффузионную модель используют, если d4 < 0,5 мм, uκp < 0,1 м/с. Для дробления пузырей, уменьшения перемешивания элементов кипящего слоя в него вводят специальные насадки. Для такого ор­ганизованного слоя гидродинамика приближается к модели идеаль­ного вытеснения по обеим фазам.Запишем уравнения материального баланса для i-ro компонента в предположении идеального вытеснения для дискретной и идеаль­ного смешения для непрерывной фаз:
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dC,3ud-f- = Kτ(Cij-CiJ; (6.111)dιSuH(Ci0 -CijH) = SL(l-e)rijH-Kτ(Ciιd-CiJSL; (6.112)⅛Qθ+⅛Q,h=u*Q, (6.113)где u*, ud =u* -uκp, uh = uκp — фиктивная линейная скорость потока, линейные скорости дискретной и непрерывной фаз; Cij0, Ci з, Ci ll, Ci — концентрации i-ro компонента в потоке на вхо­де в конвертор кипящего слоя, в дискретной и непрерывной фазах, в потоке на выходе из реактора; I и L — текущая и конечная высо­та кипящего слоя соответственно; S — сечение реактора; ε — по- розность кипящего слоя; Kt — коэффициент массообмена между дискретной и непрерывной фазами, отнесенный к единице объема кипящего слоя; ri н — скорость превращения t-го компонента, от­несенная к объему непрерывной фазы.Уравнения (6.111) и (6.112) решают совместно для некоторой выбранной конечной высоты кипящего слоя L. Правильность вы­бора L проверяют по уравнению (6.113), в котором C1— известная величина.Выходящий из реактора поток складывается из потоков дискрет­ной и непрерывной газовых фаз: u* =ud+ uii. Вклад ин учитывается, когда число псевдоожижения N — u*∕uκp не превышает 3. При N ≥ 6 (а такая ситуация реализуется при промышленном оформлении контактно-каталитических процессов в псевдоожиженном слое) вкладом непрерывной фазы в общий поток можно пренебречь. При условии, что дискретная фаза движется в режиме идеального вы­теснения и конверсия в непрерывной фазе приближается к 100 %, можно оценить высоту кипящего слоя на примере реакции первого порядка, протекающей без изменения объема:
-UjjdC^/dl = KACAd, (6.114)где Ka— общий коэффициент, отражающий механизмы изменения концентрации исходного реагента А в дискретной фазе; uπ — ско­рость всплытия пузыря относительно стенки реактора.После интегрирования при известных начальных условиях получимln⅛ = ln(l-Λ⅛) = -- КА; (6.115)
Q⅛,0 uπ

L = -ln(l -х Jun /К*А, (6.116)где Un =u* -uκp +O,711go>5⅛5Диаметр газовых пузырей (dπ) определяют экспериментально.
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Изотермичность кипящего слоя достигается установкой в нем те­плообменных устройств, которые могут формировать размеры га­зовых пузырей. Например, для вертикальных теплообменных труб, расположенных упорядоченно с определенным шагом, средний диа­метр газового пузыря может быть найден из уравненияdπ =2h∕3-drp, (6.117)где h — шаг между центрами труб; dτp — диаметр труб.Коэффициент теплоотдачи от псевдоожиженного слоя к элемен­там поверхности теплообмена находят из критериальной зависимо­сти Nu = ατd4 / λr = О,85Ar0>19 + 0,006Ar0>5 Pr0>33, Pr = CprVr ∕λr.Уравнение (6.118) справедливо при условиях (6.118)
Ar = IO2÷109; u*≥^-f------- aγ* .____ 1; Ar = g^p4 Рг.⅛ lk18+5,22√Ar* J V2 ргЗдесь рг определяется при температуре кипящего слоя; р* и Ar* — при Т* = 0,5(Tcπ+Tcτ), где Tcjl и Tct — температура соответственно ки­пящего слоя и стенки теплообменного устройства.Конвертор с кипящим слоем катализатора представляет собой колонну (рис. 6.45), в нижней части которой находится газораспре­делительная решетка 2. Под решетку подается газ, необходимый для протекания процесса. Например, при окислении нафталина до фталевого ангидрида подают горячий воздух, поток которого переводит катализатор, имеющий эквивалентный диаметр частиц 0,5—2,5 мм, в псевдоожиженное состояние.В установившемся режиме изотермические условия процесса обеспечиваются установкой в псевдоожиженном (кипящем) слое трубного теплообменника 3 с развитой поверхностью. Особенности кипящего слоя позволяют исключить стадию приготовления нафта­линовоздушной смеси в технологической схеме, а получать ее не­посредственно в конверторе, подавая нафталин через специальную форсунку 1 непосредственно в зону контактирования.По ходу парогазового потока выше кипящего слоя катализатора в конверторе установлен теплообменник 4 типа беличьего колеса для предварительного охлаждения реакционной смеси, что может осуществляться при подаче в него воздуха или конденсата.Верхняя часть 5 контактного аппарата имеет больший диаметр, чем диаметр контактной зоны 7, что позволяет частично предотвра­тить унос мелких частиц катализатора с парогазовым потоком. Для того чтобы полностью исключить такую возможность, реакционная смесь выводится из аппарата через специальные фильтры 6. Филь­
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тры изготовлены из перфорированных керамических или алюми­ниевых трубок, на которых находятся несколько последовательных слоев стеклоткани и стекловаты. Часть фильтров работает в режиме улавливания, другая часть — в режиме отдувки воздухом; переклю­чение режимов производится автоматически.

Pua 6.45. Конвертор с кипящим слоем катализатора:
1 — форсунка; 2 — газораспределительная решетка;

3, 4 — теплообменники; 5 — верхняя часть конвертора; 6 — фильтры;
7 — контактная зона конвертораКонечные результаты процесса при контактно-каталитическом окислении нафталина до фталевого ангидрида определяются двумя основными условиями: соблюдением температурного режима и ре­жимом гидродинамики. В кипящем слое обеспечивается выполне­ние первого условия, но гидродинамика неорганизованного соля по сплошной фазе, где находится катализатор, приближается к иде­альному смешению. В итоге в данном процессе наряду с фталевым ангидридом получаются 1,4-нафтохинон, малеиновый ангидрид и происходит полное окисление, что сказывается на селективности, и расходный коэффициент составляет 1,20 т нафталина/т фталево­го ангидрида при теоретическом расходе 0,865 т/т. Повышение се­лективности для процессов окисления в кипящем слое катализатора может быть достигнуто созданием организованного слоя.
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Трубчатые конверторы, их моделирование и конструкции. Режим гидродинамики парогазового потока, близкий к идеальному вытеснению, обеспечивается в трубчатых конверторах. Основным элементом этих аппаратов является контактная трубка, выпол­няющая роль фрагмента реакционного объема и поверхности те­плообмена. В трубчатых конверторах в межтрубное пространство подаются теплоносители (хладагенты), работающие при высоких температурах, — нитрит-нитратная смесь, ВОТ, водный конденсат.Важной особенностью трубчатых контактных аппаратов явля­ются высокая производительность и создание агрегатов большой единичной мощности с числом трубок более 10 000. Увеличение мощности таких аппаратов ограничивается в настоящее время их внешними геометрическими размерами. Эксплуатируются кон­верторы, имеющие внешний диаметр от 4 до 6 м. Исключительную важность для трубчатых конверторов имеет равномерное распреде­ление парогазового потока реагентов по сечению всех трубок, для чего должно быть обеспечено их одинаковое сопротивление потоку.Такие конверторы используют для многотоннажных экзотер­мических процессов (окисление о-ксилола, нафталина, бензола, бутан-бутеновой смеси, антрацена, восстановление нитроаренов) при условии обеспечения определенного перепада температур по высоте слоя и диаметру трубки. Регламентным показателем яв­ляется диаметр трубки, от которого зависит последний показатель, а также значение коэффициента теплоотдачи от парогазового пото­ка к стенке трубки. Эмпирическое уравнение для расчета коэффи­циента теплоотдачи включает функцию φ(d), которая имеет макси­мум при определенном отношении диаметра частицы катализатора к диаметру трубки: ατ = l,3O9φ(d)Wo>8,где φ(d) — функция, зависящая от соотношения диаметров частиц катализатора (d4) и трубки (dτp) и имеющая максимум; W — расход парогазового потока.Диаметр частиц катализатора для трубчатых контактных аппа­ратов колеблется от 3 до 6 мм, а внутренний диаметр трубки — от 20 до 50 мм. Уменьшение диаметра частиц катализатора приво­дит к большому перепаду давления по высоте слоя в соответствии с уравнением (6.110), а его увеличение — к появлению диффузион­ных явлений.Процесс в трубке на стационарном катализаторе при допущении отсутствия сопротивлений массо- и теплопереносу от реакционной массы к поверхности катализатора и далее к его центру может быть представлен квазигомогенной моделью. В этом случае содержимое реактора (трубки) рассматривается как однородная среда, что по­зволяет для катализатора определенных размеров и структуры ис­
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пользовать в расчетах эффективные константы, отнесенные ко все­му объему катализатора.Наличие радиальных температурных градиентов в слое, связан­ных с его термическим сопротивлением, при протекании химиче­ской реакции со значительным тепловым эффектом неизбежно при­водит к появлению радиальных градиентов концентраций веществ и соответствующих диффузионных потоков. Поэтому в рамках квазигомогенной модели при расчете реакторов с неподвижным слоем катализатора учитывается радиальный массо- и теплопере- нос в уравнениях материального и теплового балансов. Изменение концентрации i-ro компонента и температуры реакционной смеси будет происходить по трем координатным осям х, у, z, а не только по оси, совпадающей с осью трубки.В элементарном объеме стационарного катализатора JV с содер­жащейся в нем реакционной смесью количество i-ro компонента, проходящего через нижнюю элементарную поверхность дхдус ос­новным (конвективным) потоком, равно u*Ci∂x∂y, а через верх- 3C∙нюю — и*(Ci +—ЧЗхЭу, где u* = const. C диффузионным потоком 
dzчерез те же поверхности проходит количество 1-го компонента, рав­ное соответственно-Dz^-3x3y и -Dz^(Ci+^k∂z)∂x∂y, 

dz dz ∂zгде Dz — эффективный коэффициент диффузии (перемешивания) по координате z.В объеме слоя JV конвективный поток не переносит i-й компо­нент через плоскости ∂x∂z и ∂y∂z, диффузионный поток переносит его. Для установившегося режима разбаланс по i-му компоненту для входящих в JV и уходящих из него всех потоков равен его количеству, образовавшемуся (израсходованному) за счет химической реакции:
-й* ∂x∂y∂z + Dz ∂x∂y∂z +

dz dz2
rl2C d2C+ Dx^∂x∂y∂z+Dv÷-±∂x∂y∂z = ±ridV 
dx2 ОУ2или г> ^2Ci n θ2Q n θ2Q ~* ∂Ci . пDx-^-+Dv-^-+Dz-^-u *—l±π =0.Эх2 y ∂y2 ∂z2 ∂z

(6.119)
(6.120)где ri — скорость превращения i-ro компонента, отнесенная к еди­нице объема слоя катализатора.При моделировании процесса в трубке осуществляется переход от декартовых координат к цилиндрическим координатам в соот­ветствии с соотношением
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э2 ∂2 A=1A∏>A1 A=IA AL А∂x2+∂y2+∂z2 ~ R∂Ru∂Ri + ∂l2 ~ R∂R + ∂R2+∂l2' l' Jгде R — переменный радиус реакционной трубки; I — переменная длина трубки.После перехода к цилиндрическим координатам уравнение мате­риального баланса будет иметь вид
D1^l+Dr 

l dl2
1 ∂Ci ∂2Ci 
RdR + dR2

_д* At±r. =0. (6.122)Аналогично уравнение теплового баланса запишется так:
∂2T (IdT d2T dT nλ∙ ЭР +4κa⅛Ac" =а(6123) 

где λl, Xr — эффективные коэффициенты теплопроводности по дли­не и радиусу слоя.Ниже приведены граничные условия (1—4) для уравнений мате­риального и теплового балансов.1. На входе в слой катализатора для потока i-ro компонента и тепла выполняются соотношенияu*Cfj0 = u*Ci-(DtdCi ∕dl); й*рСР;iT0 = й*рСр>iT-(λldT∕dl).2. На выходе из слоя
dCi∕dl = O; dT∕dl = O.3. На поверхности слоя катализатора, имеющего контакт с по­верх ностью теплообмена трубки (R = R*):

dCi∕dR = 0; —XRdT ∕dR = Kτ(T-Тт).Когда температура хладагента (теплоносителя) T,τ изменяется по длине трубки I, составляют уравнение теплового баланса хлада­гента. Принимая его режим движения близким к идеальному вы­теснению, можно записать
K∙γ (T-Tf)Tldl = GfCp fdTγ,где П — периметр трубки.4. На оси контактной трубки выполняются условия симметрии 

(R = 0):
dCi∕dR = O; dT∕dR = O.Система, включающая уравнения материального и теплового ба­ланса с граничными условиями, и уравнение, учитывающее пере­
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пад давления по высоте слоя, является общей математической (ква- зигомогенной) моделью для трубчатого конвертора.C учетом определенных допущений модель может быть упрощена. Например, считают, что при L∕d4 ≥ 100 (где L — высота слоя катали­затора в трубке, d4 — диаметр частицы катализатора) можно прене­бречь продольной диффузией и соответствующим переносом тепла, и в уравнениях учитывают только радиальные составляющие:
Dr

1 dCi ι d2Ci 
RdR + dR2

d2Ci ) dCi m n 
+ —-U ^γl±Π=0;

dR2 ) dl (6.124)
IdT d2T}RdR +dR2 J UP pi (6.125)dT n—±∑(ΔHrj⅛rf=O.При решении этих уравнений используют граничные условия 3 и 4.Если выбранный (регламентный) диаметр контактной трубки обеспечивает незначительную степень радиальной неравномерно­сти, то при высоких слоях катализатора расчет может проводиться по модели идеального вытеснения:

-H*^±+ri =0; d/ (6.126)
n 4 dT±∑ (ΔHrj)7θг; ±Kγ(T-TtH-й*рСр i — = о. (6.127)j=ι a ∂LМаксимальный перепад температур (ΔT) по радиусу (диаме­тру) трубки, заполненной катализатором, может быть определен по уравнению

пΔT = [∑(ΔHr7∙)ror;]/?*2 /(4Xr). (6.128)J=IВ литературе имеются уравнения, позволяющие оценить зна­чения Dy λl, Dr и Xr, но более надежными являются их значения, полученные экспериментально. Для большого круга катализато­ров на пористых носителях интервал изменения теплопроводности их слоев невелик и значения изменяются от 0,13 до 0,24 Вт/(м • К).Целесообразность применения однофазной квазигомогенной мо­дели для трубчатых конверторов определяется по перепаду темпе­ратур между зерном катализатора и парогазовым потоком, который для данной модели не должен превышать 10 °C.Более высокие значения перепада температур свидетельству­ют о необходимости использования квазигомогенной двухфазной модели. В соответствии с этой моделью рассматриваются 2 фазы: твердая фаза с газовыми прослойками, в которые не проникают 
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турбулентные вихри основного газового потока, являющегося вто­рой фазой. Между обеими фазами существует массо- и теплообмен. Модель характеризуется коэффициентами внутреннего (по слою) и внешнего (от слоя к стенке) тепло- и массопереноса для каждой фазы и коэффициентами межфазного обмена. В каждой точке про­странства определены 2 набора концентраций реагентов и 2 тем­пературы, соответствующие разным фазам. Тепло- и массоперенос описываются для режима идеального вытеснения по длине трубки.Современные трубчатые конверторы большой единичной мощ­ности содержат более 100 трубок по диаметру трубной решетки, что затрудняет обеспечение однородного распределения температуры хладагента по объему аппарата. Для того чтобы решить такую задачу, реакторы снабжаются специальными перегородками и устройствами для распределения хладагента при использовании нитрит-нитратной смеси. Если в качестве хладагента применяют ВОТ, то температура в межтрубном пространстве конвертора является практически посто­янной, так как тепло отводится за счет кипения ВОТ.Важным вопросом в технологических схемах, в которых при­меняют трубчатые конверторы, является организация достаточно интенсивной циркуляции нитрит-нитратной смеси. При этом раз­личают технологические агрегаты с внешним, вынесенным и вну­тренним контурами циркуляции хладагента.Трубчатые конверторы с внутренним контуром циркуляции ох­лаждающей смеси являются основными аппаратами в производстве антрахинона из антрацена (рис. 6.46). В центральной части реакто­ра расположены турбинная мешалка 1, перемешивающая нитрит­нитратную смесь, и теплообменник-парогенератор 3, в который по­дается водный конденсат для отвода тепла от хладагента.

Рис. 6.46. Трубчатый конвертор с внутренним контуром циркуляции охлаждающей смеси:
1 — турбинная мешалка; 2 — контактные трубки; 3 — парогенератор

249

http://chemistry-chemists.com



Такой способ теплообмена позволяет получить высокий коэффи­циент теплоотдачи и примерно постоянную температуру хладаген­та, но сокращает число контактных трубок и, следовательно, снижа­ет производительность конвертора.Контактные аппараты с внешним контуром циркуляции нитрит­нитратной смеси эксплуатируются в производстве фталевого ан­гидрида из о-ксилола (рис. 6.47). Ксилоловоздушная смесь перед подачей в трубчатый конвертор 2 направляется в теплообменник 7, где подогревается нитрит-нитратной смесью, выходящей из меж­трубного пространства конвертора. В трубках, работающих в по­литропном режиме, реализуется сложный температурный профиль по длине трубки: сначала парогазовая смесь нагревается до темпе­ратуры зажигания катализатора; далее за счет тепла реакции про­исходит повышение температуры, максимум которой приходится на 1/3—1/2 длины трубки; после этого хладагент обеспечивает не­обходимую интенсивность отвода тепла, и температура реакцион­ной смеси снижается до 360—380 °C.
Ксилоло-

Puc. 6.47. Технологическая схема окисления нафталина в трубчатых конверторах 
с внешним контуром циркуляции хладагента:

1 — теплообменник; 2 — трубчатый конвертор; 3 — кожухотрубный 
теплообменник; 4 — обогреваемое хранилище нитрит-нитратной смеси;

5 — делитель потока нитрит-нитратной смеси; 6 — парогенераторФталовоздушная смесь предварительно охлаждается в кожухо­трубном теплообменнике 3, нагревая воздух, подаваемый на ста­дию приготовления ксилоловоздушной смеси. Парогазовая смесь из теплообменника 3 направляется на охлаждение и выделение фталевого ангидрида.
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Хладагент из обогреваемого хранилища 4 подается погружным насосом в межтрубное пространство контактного аппарата 2, затем поступает последовательно в теплообменник 1 и делитель потока 
5, откуда часть его возвращается в хранилище 4, а другая часть — в парогенератор 6, в котором охлаждается перед поступлением в хранилище. Начальная температура хладагента регулируется из­менением соотношения потоков, выходящих из делителя потока 5.В настоящее время разработаны более компактные агрегаты с вынесенным контуром циркуляции хладагента (рис. 6.48). Трубча­тый конвертор 1 коммутирован с подогревателем 2 нитрит-нитрат­ной смеси, необходимым для пуска агрегата и вывода его на уста­новившийся режим, и узлом циркуляции 3, снабженным турбинной мешалкой 4 для циркуляции хладагента и парогенератором 5 для отвода тепла. После заполнения системы подогретой нитрит-ни­тратной смесью она прокачивается через подогреватель и конвер­тор до достижения рабочей температуры. Переключение потоков хладагента в зависимости от режима работы аппарата осуществля­ется автоматически с помощью задвижек 6.

Рис. 6.48. Трубчатый конвертор с вынесенным контуром циркуляции хладагента:
1 — конвертор; 2 — подогреватель нитрит-нитратной смеси; 3 — узел 

циркуляции; 4 — турбинная мешалка; 5 — парогенератор; 6 — задвижки 
на линиях циркуляции хладагентаОсновным преимуществом трубчатых конверторов перед конвер­торами с кипящим неорганизованным слоем катализатора является протекание процессов в режиме, близком к идеальному вытесне­нию. В результате в производстве фталевого ангидрида расходный коэффициент по нафталину составляет 0,95 т/т против 1,20 т/т при использовании конверторов с неорганизованным кипящим слоем. Имеются примеры и эффективного применения конверторов с ор­ганизованным кипящим слоем катализатора.Традиционная технология малеинового ангидрида включает тех­нологические стадии окисления н-бутана или бензола в трубчатом 
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конверторе с частичным улавливанием продукта из отходящих га­зов водой с последующей дегидратацией малеиновой и фумаровой кислот. К ее недостаткам относятся наличие энергоемкой стадии дегидратации в высококоррозионной среде, необходимость оста­новки производства для замены катализатора в трубчатых конвер­торах, большое количество сточных вод после стадии улавливания, неполное извлечение продукта из отходящих газов.Использование вместо трубчатого конвертора реактора с орга­низованным псевдоожиженным слоем износостойкого катализа­тора, в котором проявляются преимущества изотермического про­цесса, и улавливание малеинового ангидрида из контактных газов после конвертора специальным органическим растворителем по­зволяют при высоких показателях селективности исключить ста­дию дегидратации, уменьшить в А—5 раз общее количество стоков, в 2,2 раза — количество газовых выбросов и проводить замену ка­тализатора без остановки производства. К преимуществам второ­го способа относится также отсутствие расплава солей для отвода тепла.Для извлечения малеинового ангидрида из парагазовой смеси после конвертора используют растворитель с температурой кипе­ния, значительно превышающей температуру кипения продукта. Выделение малеинового ангидрида осуществляется ректификаци­ей, растворитель из куба колонны подается на стадию улавливания (абсорбции) продукта. Периодическая регенерация растворителя осуществляется промывкой раствором соды и водой.
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Глава 7
АППАРАТУРНО-ТЕХНОЛОГИЧЕСКОЕ 

ОФОРМЛЕНИЕ СТАДИЙ ПОДГОТОВКИ СЫРЬЯ 
И ВЫПУСКА ГОТОВОЙ ПРОДУКЦИИВ промышленности органического синтеза используют различные газообразные, жидкие и твердые вещества. Необходимо доставлять их на предприятие, хранить на складе, передавать в производство, обе­спечивать их дозировку и загрузку в аппараты. Расчет внутренних ре­зервов технологической схемы целиком относится к компетенции про­ектировщика-технолога и непосредственно связан с необходимостью погашения внезапно возникающих «возмещений» в подаче сырья, про­межуточных продуктов, выдаче готовой продукции. Перерывы в пода­че сырья возникают при нарушении графика его поставки изготови­телем или перевозки железной дорогой, или же при выходе из строя складского оборудования и коммуникаций. Возможные возмущения поставок и отгрузки компенсируются наличием складских запасов сы­рья и готовой продукции, выявляемых при проектировании.Общезаводские складские запасы массовых видов сырья рассчи­тывают, исходя из 5—60-суточной потребности предприятия в дан­ном сырье. При определении складских запасов учитывают способ доставки сырья. Объемы складских резервов в производственных цехах обосновываются режимом работы общезаводских складов (круглосуточный или односменный) и действующими противопо­жарными и санитарными нормами.Резервы необходимы также для дублирования транспортных устройств (элеваторы, конвейеры, подъемники, насосы, электро­тельферы, электропогрузчики и т. п.); при решении этого вопроса учитывают продолжительность ремонтов выбранного транспортно­го оборудования. Складское и транспортное оборудование выбира­ют с учетом свойств сырья и готового продукта, а также способа их доставки на предприятие и отправки потребителю.

7.1. Транспортировка, хранение, дозировка сырьяЖидкое сырье и сжиженные газы поставляют на предприятие в железнодорожных и автомобильных цистернах вместимостью 
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50 или 16 т, контейнерах любой емкости, в бочках вместимостью до 400 л, баллонах.Для перевозки застывающих жидкостей применяют обогревае­мую тару (цистерны, контейнеры); при разгрузке подключают те­плообменные элементы к линии теплоносителя. В таких емкостях перевозят 20- и 65 %-ный олеум, нафталин, фенол, бензол и т. д.Сжиженные газы (аммиак, хлор и др.) транспортируют в таре под давлением. На дальние расстояния газы транспортируют пре­имущественно по трубопроводам. Жидкий аммиак транспортируют и хранят под давлением 1,8—2,2 МПа, бутан, бутилен, дивинил — при 0,7—1,1 МПа, жидкий хлор перевозят в железнодорожных ци­стернах под избыточным давлением 0,7 МПа. Хранят сжиженные газы в шаровых резервуарах емкостью до 600 м3 или в горизонталь­ных цистернах емкостью до 100 м3 и передавливают под собствен­ным давлением или под давлением инертного газа либо перекачи­вают специальными насосами.Для хранения органических жидкостей применяют цилин­дрические вертикальные и горизонтальные цистерны емкостью до 700 м3, рассчитанные на давление паров от 200 (для бензола, фенола, ацетофенона и др.) до 3000 (для этанола, метанола и т. п.) мм вод. ст. (1,96—29,40 кПа).Схему приема, хранения и дозировки жидких реагентов или растворителей организуют с учетом их свойств и количества (объ­ема). Ниже рассмотрены 3 такие схемы: для ЛВЖ — легковоспла­меняющейся жидкости (рис. 7.1); для застывающей жидкости, по­ступающей на предприятие в обогреваемом контейнере (рис. 7.2); для застывающей жидкости, поступающей в стальных барабанах (рис. 7.3).На первой схеме (рис. 7.1) разгрузка цистерны 1 или контейне­ра в хранилище 2 осуществляется с помощью насоса 3 по патрубку, который вводится через люк цистерны. При использовании цен­тробежного насоса предусматривается система для заполнения его жидкостью, состоящая из напорного бачка 4 и колокольной ловуш­ки 5, заполненной маслом и связанной с вакуум-насосом. При пе­риодической организации процесса насос 3 подает жидкий реагент или растворитель из хранилища 2 в мерник 6 или через счетчик не­посредственно в реактор. При непрерывной организации процесса дозируемая жидкость подается насосом 2 через регуляторы расхода или напора (показан отдельно), либо через «вставку Вентури».При хранении и дозировке легковоспламеняющихся и токсичных жидкостей необходимо предусмотреть меры для предотвращения попадания их паров в атмосферу. Для этого связь с атмосферой ис­ходных емкостей, хранилищ, мерников, регуляторов напора, других емкостных аппаратов осуществляется через обратный холодильник 7 и после него — через «бачки азотного дыхания» (в которых пары
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ЛВЖ разбавляются азотом перед выходом в атмосферу) или через огнепреградитель 8.

Связь Жидкость из хранилища
с атмосферой Jl__ л£“

б
Жидкость

I в хранилище'
Жидкость 
в аппарат

Pua 7.1. Схема приема, хранения и дозировки легковоспламеняющейся жидкости (а) 
и регулирование расхода жидкости (б):

1 — цистерна для транспортировки ЛВЖ; 2 — хранилище; 3 — насос;
4 — напорный бачок; 5 — колокольная ловушка для паров ЛВЖ; 6 — мерник;

7 — обратный холодильник; 8 — огнепреградительПри использовании регулятора напора постоянный расход жид­кости на выходе из него достигается автоматическим поддержа­нием постоянного уровня, если насос перекачивает некоторое из­быточное количество жидкости, которая сливается через верхний боковой штуцер регулятора в хранилище.Высота уровня жидкости в регуляторе напора зависит от диаме­тра выходного штуцера и определяется формулойH = [l∕(2g)][W∕(φp/)]2,где W — объемный расход протекающей жидкости, м3/с;/— пло­щадь сечения выходного штуцера, м2; φp — коэффициент расхода, равный 0,62—0,63; g — ускорение свободного падения.Система, состоящая из трубки Вентури и дифманометра, позво­ляет достаточно точно определить по перепаду давления расход 
255

http://chemistry-chemists.com



жидкости или газа в трубопроводе. Дифманометр измеряет перепад давления, возникающий вследствие изменения сечения трубопро­вода. Расход жидкости (м3/с), соответствующий данному перепаду, рассчитывают по формуле
W - [2g(P1 - P2) / р]12 (1 / F22 -1 / F2 )-∕23где F1 и F2— площадь сечения трубы соответственно в широком и узком месте, м, P1 и P2 — давление жидкости соответственно в широком и узком сечении, кг/м2; р — плотность жидкости, кг/м3.Из автомобильных контейнеров 1 (рис. 7.2) застывающие жид­кости по обогреваемым трубопроводам передавливаются сжатым воздухом в хранилище 2, откуда тем же способом или — чаще — погружными насосами 3 подаются в мерники 4. Мерники, имею­щие элементы поверхности теплообмена (рубашки или змеевики), устанавливают на весах.

Рис. 7.2. Схема приема, хранения и дозировки застывающей жидкости:
1 — обогреваемый автомобильный контейнер; 2 — обогреваемое хранилище;

3 — погружной насос; 4 — мерник с приварными змеевиками;
5 — химический реактор периодического действияПри разработке схем приема и транспортировки жидкого сырья следует избегать их излишней универсальности, чтобы исключить возможность загрязнения одного сырья другим. Поэтому схему при­ема каждого вида сырья, как правило, изолируют. Схема должна быть по возможности простой, без излишней арматуры: каждый лишний вентиль, кран, фланец являются потенциальными источ­никами потерь сырья и выделения паров.Для низкокипящих веществ и жидкостей, осмоляющихся при обо­греве паром, предпочтителен обогрев жидкими теплоносителями 
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(например, антифризами, о-дихлорбензолом), обеспечивающими мягкие условия теплообмена благодаря пониженному коэффициен­ту теплопередачи от жидкого теплоносителя к стенке по сравнению с тем же показателем для пара.Нецелесообразно усложнять схему приема, подачи и учета рас­хода сырья, особенно в случае застывающих токсичных жидкостей. Наиболее простой способ учета — взвешивание контейнеров, бочек, барабанов до и после их опорожнения. На рис. 7.3 показана схема подачи и загрузки в реактор n-толуидина, поступающего в цех в ба­рабанах. Барабаны 1 с сырьем на поддоне с помощью автопогруз­чика устанавливают на весы и затем автопогрузчиком и грузовым лифтом доставляют к плавителю 2, в который устанавливают специ­альным захватом горловиной вверх. После плавления п-толуидин подается в реактор 3 с помощью вакуума.

Рис. 7.3. Схема загрузки n-толуидина из стальных барабанов:
I — барабаны с п-толуидином; 2 — плавитель; 3 — емкостный аппарат

К вакуум- 
насосу

Некоторые застывающие продукты можно подавать к реакци­онным аппаратам непосредственно в обогреваемых контейнерах, получаемых от поставщика, и учитывать количество сырья по весу.Твердое неорганическое и органическое сырье в зависимости от потребляемых количеств и свойств (гигроскопичность, слежива- емость) доставляют на предприятие навалом на железнодорожных платформах, в полувагонах с откидывающимся дном, в закрытых вагонах; возможна перевозка в саморазгружающихся бункерах, пневмоцистернах. Твердое сырье, потребляемое в ограниченном числе производств, транспортируется в мешках, барабанах, бочках, контейнерах, которые перевозятся, как правило, автотранспортом или в закрытых вагонах.Для разгрузки платформ, вагонов, автотранспорта на террито­рии предприятия применяют специальный напольный транспорт (авто- и электропогрузчики), снабженный приспособлениями для захвата, подъема, штабелирования грузов. Грузоподъемность элек­тропогрузчиков — от 0,5 до 1,0 т, автопогрузчиков — до 2,0 т. Ради­
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ус действия этих машин — в пределах 200 м. Машины грузоподъ­емностью до 1,0 т могут быть введены в крытый железнодорожный вагон и при снабжении ковшом использованы при разгрузке твер­дых веществ, поступающих навалом. Машины грузоподъемностью до 2,0 т можно поднимать с грузом на верхние этажи зданий обыч­ными грузовыми лифтами. Электропогрузчики нескольких типов выпускают во взрывобезопасном исполнении.Схема разгрузки, хранения и подачи твердого сырья в аппараты зависит от способа доставки и свойств сырья. Например, для сыпу­чих материалов, поступающих в железнодорожных вагонах и упако­ванных в крафт-целлюлозные мешки, такая схема может включать следующие стадии: 1) доставка мешков, находящихся на поддонах, электропогрузчиком на склад предприятия (или цеха); 2) достав­ка мешков электропогрузчиком к транспортеру и затем транспор­тером — к машине для расшивки мешков; 3) разгрузка твердого сыпучего материала в бункер-хранилище; 4) дозировка из бункера- хранилища с помощью питателя в передвижной бункер-контейнер, доставляемый средствами малой механизации к аппарату, или по­дача из хранилища пневмотранспортом в бункер-циклон, установ­ленный над аппаратом.Процессы выгрузки и транспортировки сухих порошков в виде аэрозолей освоены в производственном масштабе для 2-нафтола, антрахинона, антрацена (в производстве антрахинона), 1-амино- антрахинона, кальцинированной соды, хлорида натрия, чугунной стружки, цинковой пыли, охлажденного чешуированного льда. Для перевозки ряда сухих порошкообразных исслеживающихся продук­тов могут быть использованы пневмоцистерны и пневмобункеры, устанавливаемые на автомашинах.Применяют 2 способа пневмотранспорта: а) при избыточном давлении в токе воздуха или инертного газа в случае образования взрывоопасных пылевоздушных смесей; б) при разрежении, созда­ваемом вакуум-насосом. При втором способе исключается возмож­ность попадания пыли из системы в производственные помещения через неплотности.Некоторые промежуточные продукты для синтеза красителей выпускают в виде водных паст, до настоящего времени расфасо­вываемых в бочки или барабаны. На заводах-потребителях эта тара со склада подается непосредственно к аппаратам. Выгрузка пасты производится вручную, так как механизация затруднена из- за большой вязкости пасты. Поэтому для внутрицеховых и внутри­заводских связей широко используют передачу промежуточных продуктов в виде суспензий, которые получают непосредственно после стадий фильтрования в специальных шнеках или аппаратах с мешалками. Промежуточные продукты в виде суспензий могут транспортироваться на небольшие расстояния между предприятия-
258

http://chemistry-chemists.com



ми в автоцистернах, снабженных перемешивающими и смывными устройствами.При выборе способа хранения и загрузки твердых веществ в ап­параты учитывают такие их свойства, как насыпная плотность, угол естественного откоса, гигроскопичность, размеры частиц, слежива- емость при длительном хранении, адгезия к материалу, из которого изготовлены бункеры, течки, трубопроводы.При компоновке цехов необходимо предусмотреть возможность размещения в них стационарных подъемно-транспортных меха­низмов и передвижения напольных машин. Чтобы рационально решить эти вопросы при разработке строительной и механической частей проекта, технолог-проектировщик должен отразить на тех­нологической схеме все операции по транспортированию и загруз­ке сырья, промежуточных продуктов, готовой продукции.
7.2. Упаковка готовой продукцииВопросы, связанные с упаковкой готовой продукции, разрабаты­вают в ходе проектирования с учетом технических условий и стан­дартов на тару и упаковку. Схемы упаковки готовой продукции должны быть ориентированы на прямую доставку ее потребителю. От тары, в которой готовая продукция отправляется потребителю, зависят способы механизации перевозок.Массовые многотоннажные продукты отправляют в цистернах, контейнерах, вагонах. Для облегчения учета поступающих и от­правляемых грузов и упрощения расчетов между поставщиками и потребителями однотипные штучные грузы должны быть, как правило, одинаковой массы, должны иметь одинаковую концентра­цию основного вещества.Жидкие продукты, производимые предприятиями химической промышленности в больших количествах, отправляют в железнодо­рожных цистернах. Способы их наполнения не отличаются от спо­собов приема жидкого сырья.Штучную тару для жидкостей подразделяют на мелкую (5—10 л) и среднюю (10—50 л), пригодную для ручной переноски одним или двумя рабочими, а также крупную тару емкостью 200—400 л (боч­ки) и более (контейнеры). Последнюю снабжают приспособлением для передвижения при помощи напольного транспортера и элек- троталей.Механизмы для разливки жидких продуктов в мелкую тару ши­роко применяют в пищевой, фармацевтической промышленности, в производствах продуктов бытовой химии.Бочки и контейнеры заполняют обычно из весовых или объем­ных мерников, объем жидкости в которых (от штуцера опорожне­
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ния до нижней точки переливной трубы) должен соответствовать необходимой загрузке тары. Весовые мерники устанавливают на ве­сах и соединяют с коммуникациями гибким шлангом; объемные мерники для обеспечения постоянной массы загружаемой жидко­сти устанавливают в помещении. Бочки и контейнеры при помощи авто- и электропогрузчиков подвозят, а после заполнения отвозят на склад или в вагон.Кроме мерников применяют автоматизированное взвешивание на весах с контактным устройством; при этом кран на линии запол­нения закрывается при достижении заданного брутто-веса.Заполнение тары без применения механизмов включает установ­ку пустой тары на весы, заполнение до определенного брутто-веса, завинчивание пробки, снятие заполненной тары с весов. Чистая тара обычно подается на склад на поддонах погрузчиками, которые используют и для эвакуации заполненной тары. Для облегчения этих операций применяют рольганги (роликовые конвейеры).При наливе легковоспламеняющихся жидкостей патрубок для заполнения барабанов опускается до дна (под уровень жидкости).Практически установлено, что усложнение операций упаковки и затаривания (автоматическое закрывание пробок на барабанах, предварительное взвешивание тары с передачей сигнала устрой­ству для наполнения, применение конвейеров для передвижения пустой и заполненной тары и т. д.) целесообразно при производи­тельности 10—25 тыс. т продукта в год за одну рабочую смену. При­менение полностью автоматизированных линий с дистанционным управлением оправданно, когда расфасовываются сильнодействую­щие ядовитые вещества, контакт работающих с которыми катего­рически запрещен.Твердое сырье и готовая продукция должны выпускаться в фор­мах, удобных для механизации погрузо-разгрузочных работ (в виде гранул, чешуек, таблеток, порошков), и должны быть подготовлены к расфасовке.Твердые органические продукты упаковывают в тару, в качестве которой применяют многослойные крафт-целлюлозные или рези­новые мешки, деревянные сухотарные бочки, фанерные бараба­ны (в которые вставляют полиэтиленовые или бумажные мешки), пластмассовые барабаны. Для перевозки твердых продуктов удобны мягкие складывающиеся контейнеры. Стоимость перевозки 1 т по­рошкообразных веществ (например, кальцинированной соды) в скла­дывающихся контейнерах на расстоянии от 50 до 1800 км меньше стоимости перевозки сыпучих продуктов в бумажной таре. Оболочку контейнеров выполняют из капрона или резины, стойкой к воздей­ствию атмосферы и температуры в пределах от 80 до -40 °C.Расфасовка любых сухих продуктов сопровождается пылением, поэтому местный вентиляционный отсос воздуха от расфасовочных 
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агрегатов относится к технологическим операциям. Для устройства местных отсосов на барабан надевают кожух с присоединенными вентиляционными патрубками, связанными с системой вытяжной вентиляции, или помещают весы и барабан (или мешок) в специаль­ную вентилируемую кабину. В обоих случаях из удаляемого воздуха улавливают пыль продукта, например, с помощью рукавных филь­тров или же направляют поток запыленного воздуха в скрубберы.Промышленность выпускает также непылящие формы порош­ков, получаемые при использовании специальных смачивателей или специальных сушилок с гранулированием.При заполнении барабанов и мешков используют тарельчатые, секторные, шнековые питатели, подающие твердые сухие продукты из бункеров, в которые они поступают со стадий размола, смеше­ния, таблетирования, гранулирования (в зависимости от химико­технологического процесса). Отмеривание нужной порции про­дукта производится на обычных весах или на весах с контактным устройством, выключающим привод питателя по достижении за­данной массы твердого вещества.
7.3. Получение выпускных форм органических красителейВ зависимости от способа и области применения органических красителей на заключительных стадиях их производства необходи­мо обеспечить получение определенных выпускных форм. Это мо­гут быть порошки (тонкие и высокодисперсные), гранулы, жидкие пасты для крашения, густые пасты для печати.Порошки удобны для транспортировки и хранения, так как не со­держат излишней воды, не боятся низких температур. Красители в виде паст не подвергаются сушке, в процессе которой происхо­дят дегидратация и агрегация частиц, ухудшающие смачиваемость и растворимость красителя и устойчивость растворов. Существен­ным недостатком порошкообразных форм является пыление, при­водящее к механическим потерям красителей и ухудшающее сани­тарные условия труда при их производстве и применении. Чтобы избежать этого, выпускают красители в виде непылящих порошков и гранул. В первом случае в порошки красителей добавляют инги­биторы пылеобразования — силиконовые жидкости и минеральные масла. При их добавлении в количестве 1—2 % от массы красителя пылеобразование снижается в 10—40 раз при неизменном качестве продукта. Гранулы при хранении не слеживаются; они легче, чем порошки, дозируются, смачиваются и суспендируются.Один из важнейших показателей, характеризующих выпускные формы красителей, — степень дисперсности частиц, требования к которой зависят от области применения красителя и техноло­
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гии крашения. Так, дисперсные красители должны иметь наивыс­шую степень дисперсности (размер частиц менее 2 мкм), а кубо­вые красители для суспензионного крашения — высокую степень дисперсности (размер частиц не более 5 мкм). В то же время нет необходимости в чрезмерно высокой дисперсности кубовых порош­кообразных красителей для крашения через лейкосоединения и па­стообразных — для печати.На рис. 7.4 показана универсальная технологическая схема из­готовления выпускных форм, при которой в зависимости от тре­бований, предъявляемых к выпускаемой продукции, возможны различные варианты ее обработки, что важно для малотоннажных химических производств с относительно частыми изменениями ассортимента и выпускных форм продукции. Ниже приведены вы­пускные формы красителей и предлагаемая последовательность об­работки продуктов в аппаратах этой технологической схемы.
Выпускная форма Последовательность обработки красителя 

в аппаратах схемы

Тонкие порошки 1—3—9—10—12

Высокодисперсные порошки 1—2—3—5(6)—7—9—10—12

Гранулы 1—2—3—5(6)—8—11—12

Жидкие пасты для крашения 1—2—4—13 или 1—2—3-5(6)-4-13

Густые пасты для печати 1^1—13 или 1—2^1—13

Рис. 7.4. Универсальная технологическая схема изготовления выпускных форм:
Ia — шаровая мельница; 16 — песочная мельница; Ie — коллоидная 

мельница; 1г — смеситель тяжелого типа; 2 — сепаратор; 3, 7,11 — сушилки; 
4 — смеситель для стандартизации состава суспензий и паст; 5 — смеситель- 
гомогенизатор; 6 — экструдер; 8 — гранулятор; 9 — мельница сухого помола;

10 — смеситель для обеспыливания; 12,13 — тара для готовой продукцииДанная схема дает общие представления о технологических уз­лах, необходимых для получения выпускных форм, и их взаимосвя­
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зи. Основными узлами схемы являются мельницы мокрого и сухого помола, сушилки и смесители.В промышленности органического синтеза тонкий помол приме­няют для приготовления нерасслаивающихся сухих смесей (дустов), паст, суспензий. При недостаточно тонком помоле и сухие смеси, и суспензии, и пасты могут расслаиваться во время транспорти­ровки и хранения, что в ряде случаев делает их непригодными для применения. Так, расслаивание паст пигментов и красителей, пред­назначенных для печати (по бумаге, ткани), приводит к неравно­мерной окраске, т. е. к браку готового изделия.Наиболее широкое применение д ля тонкого помола получили 
ударно-штифтовые центробежные мельницы типа дисмембраторов и дезинтеграторов производительностью от 50 до 10 000 кг/ч, обе­спечивающие тонину помола от 5 мкм до 2 мм. Для достижения не­обходимой тонины помола продукт несколько раз пропускают через мельницы.Дисмембраторы и дезинтеграторы предназначены для непре­рывного сухого измельчения красителей и пигментов. Размольный аппарат дисмембратора представляет собой камеру, в которой раз­мещены вращающийся и неподвижный диски с рядами штифтов, расположенных по окружностям. Ряды штифтов одного диска на­ходятся между рядами штифтов другого диска. В дезинтеграторе та­кие же диски вращаются навстречу друг другу. Исходный продукт, непрерывно подаваемый сверху через точку к центру дисков, под действием центробежных сил проходит между штифтами и, ударя­ясь о них, дробится.Для непрерывного тонкого сухого измельчения порошков краси­телей и пигментов предназначены также роторно-шаровые мельни­
цы. Размольный аппарат мельницы, помещенный в звукоизолирую­щий кожух, представляет собой цилиндрическую камеру, в которой вращается ротор. На роторе закреплены шнек для подачи исходно­го продукта в размольную камеру и диски с лопатками, с помощью которых мелющие тела (шары диаметром IA—20 мм) приводятся в движение по корпусу камеры, снабженной охлаждающей рубаш­кой.Исходный продукт загружают в мельницу через загрузочный па­трубок. Попадая в зону вращения шаров, он равномерным тонким слоем распределяется по всему корпусу камеры и перемещается к разгрузочному патрубку. Измельчение происходит за счет одно­временного раздавливания и истирания.Роторно-шаровая мельница является составной частью уста­новки тонкого измельчения взрывоопасных порошков красителей (рис. 7.5). Исходный продукт из бункера 1 винтовым вибрационным питателем 2 подается в мельницу 3. Через ее разгрузочный патру­бок измельченный продукт поступает в смеситель 4, где усредня­
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ется, разрыхляется, а затем выгружается через шлюзовый питатель 
5 и поступает на затаривание.

В тару

Рис. 7.5. Установка тонкого измельчения порошков красителей:
1 — бункер с приводом; 2 — винтовой вибрационный питатель;

3 — роторно-шаровая мельница; 4 — планетарно-шнековый смеситель 
с приводом; 5 — шлюзовый питательДля того чтобы частицы красителя (например, предназначенно­го для окрашивания химических волокон в массе) были измельче­ны до размера 1—2 мкм, они должны подвергаться многократному высокочастотному воздействию небольших ударных усилий, разру­шающих структуру. Применение в процессе размола поверхностно­активных веществ, проникающих в трещины измельчаемого мате­риала, способствует его дальнейшему измельчению и препятствует агрегации мелких частиц. Поэтому для сверхтонкого измельчения могут быть использованы песочные (бисерные), вибрационные, ультразвуковые, коллоидные мельницы, турбомельницы — все эти аппараты применяют для мокрого помола красителей. В колло­

идных мельницах 85—95 % частиц красителя можно измельчить до размеров 1—2 мкм. В ультразвуковых измельчителях с гидроди­намическими вибраторами возможно диспергирование продуктов в водной среде до содержания 70—85 % частиц размером 1—2 мкм. Для диспергирования в водной среде перспективно применение пе­
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сочных (бисерных) мельниц. При мокром размоле фталоцианиновых пигментов в таких мельницах 90% частиц измельчается до разме­ров менее 2 мкм.Агрегат для измельчения может состоять из двух аппаратов — аппарата для диспергирования и песочной мельницы. В первом аппарате производится предварительное диспергирование пасты с добавлением поверхностно-активных веществ, частота вращения мешалки регулируется бесступенчатым вариатором в пределах 550— 1150 об/мин. Из этого аппарата суспензия непрерывно подается в нижний штуцер вертикального цилиндрического корпуса мельни­цы, в котором вращаются диски с окружной скоростью 10—12 м/с. При вращении дисков мелющие тела (песок или стеклянные шарики диаметром 0,8—1,2 мм) приходят в движение и заполняют рабочий объем мельницы. В верхнюю часть ее корпуса встроено сито специ­альной конструкции, отделяющее суспензию от мелющих тел. Су­спензия стекает в сборник и с помощью винтового насоса направля­ется на повторный размол. Продолжительность размола регулируется скоростью подачи суспензии и кратностью ее циркуляции.Еще одна установка (рис. 7.6) для сверхтонкого измельчения ор­ганических красителей и пигментов, обеспечивающая периодиче­ское механическое измельчение (диспергирование) с образованием суспензий, состоит из емкостного аппарата 1 с турбомелъницей 2, барабанного вакуум-фильтра 3 и винтового насоса 4. турбомельни- ца имеет ротор типа беличьего колеса, который вращается в непод­вижном статоре аналогичной конструкции.

Рис. Т.6. Установка для сверхтонкого измельчения красителей в форме суспензий:
1 — емкостный аппарат; 2 — турбомельница;

3 — барабанный вакуум-фильтр; 4 — винтовой насос
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Исходный продукт (сухой или в виде пасты) подают в аппарат 
1 после загрузки воды, вспомогательных компонентов и гранул по­лиметилметакрилата. При вращении ротора турбомельницы 2 про­дукт в смеси с компонентами засасывается в направлении оси вра­щения; под действием центробежных сил под напором он проходит между зазорами лопаток ротора и статора, многократно ударяется о гранулы и истирается. После достижения удовлетворительной дис­персности красителя суспензия фильтруется в барабанном вакуум- фильтре 3, где продукт отделяется от гранул. Затем винтовой насос 
4 перекачивает суспензию продукта на дальнейшую переработку.Для периодического тонкого механического измельчения с обра­зованием суспензий красителей и пигментов применяют шаровые 
мельницы.Мельница, имеющая горизонтальную ось вращения, представля­ет собой цилиндрический барабан с рубашкой для охлаждения, ча­стично заполняемый мелющими телами (металлическими шарами диаметром 16—40 мм). В результате сложного движения мелющих тел продукт измельчается за счет ударов, раздавливания и истира­ния. При достижении заданной дисперсности продукт выгружается из мельницы через разгрузочное окно с решеткой.Готовый продукт после мокрого измельчения может быть выпу­щен в виде пасты или сухого порошка. В этом случае сушка произво­дится в распылительных сушилках с центробежным распылом в по­токе воздуха или циркулирующего азота. Для качества красителя очень важен правильный выбор режима сушки и ее аппаратурного оформления. В ходе этой операции возможно изменение не только физико-химических свойств красителя, но и его химического стро­ения. Например, тиозоли получают высушиванием сернистых кра­сителей в присутствии NaHSO3.Стадии сушки в технологических схемах часто предшествует фильтрование, в результате которого количество влаги в продукте снижается. После этого продукт поступает на сушку в виде пасты или суспензии (содержание жидкой фазы 75—30 %) или влажного порошка (содержание влаги 5—15 %).Некоторые органические красители разжижаются в результате механических воздействий, нагревания. Известны пасты органиче­ских веществ, качество которых ухудшается при соприкосновении с горячей поверхностью: они начинают прилипать к ней. Введе­ние инертных добавок, поверхностно-активных веществ, стабили­заторов предохраняет краситель от разложения в процессе сушки, от чрезмерной дегидратации и агрегации частиц, затрудняющих растворение красителя перед крашением. Введение минерального масла или силиконовой жидкости [1—2 % (масс.)] на этой стадии позволяет избежать пыления красителей при последующих опера­циях (измельчение, смешение, затаривание).
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Сушка является энергоемкой стадией производства, поэтому при выборе сушильного оборудования необходимо учитывать экономи­ческие критерии.Для выбора типа сушилки должны быть известны следующие данные: физико-химические свойства высушиваемых продуктов, их форма (паста, суспензия, порошок, гранулы, чешуйки и т. д.), насыпная плотность влажного и сухого материала, его термостой­кость, максимально возможная температура сушки, способность материала к окислению, сведения о взрывоопасности и токсично­сти материалов, характеристика оборудования, из которого матери­ал поступает на сушку, и способ загрузки его в сушилку, начальная и конечная влажность материала, производительность стадии суш­ки, стоимость высушиваемого материала.Общим требованием при конструировании сушильного обору­дования является обеспечение герметичности и надежности, в том числе операций загрузки и выгрузки.В промышленности органического синтеза применяют сушиль­ные аппараты следующих типов: воздушные сушилки, вакуумные герметичные сушилки; распылительные сушилки; сушилки с псев­доожиженным (кипящим) слоем.К воздушным сушилкам относятся барабанные сушилки непре­рывного действия с вращающимся барабаном; барабанные греб- ковые сушилки периодического действия, обогреваемые внутри горячим воздухом или топочными газами; полочные сушилки с ре­циркуляцией воздуха; ленточные и вальцеленточные сушилки не­прерывного действия. В перечисленных сушилках, как и в сушил­ках с кипящим слоем и в распылительных сушилках, предусмотрен непосредственный контакт газа-теплоносителя (воздух, топочные газы, азот) с высушиваемым материалом.Ленточные сушилки в производствах органических красителей используют обычно для сушки гранулированных взрыво- и пожаро­безопасных нетоксичных продуктов. Поэтому стадии сушки в этом случае предшествует гранулирование.Для получения гранул красителей могут быть использованы шнековые и роторные грануляторы формования. Они различают­ся устройством основного узла — формователя гранул. При рабо­те шнекового гранулятора продукт поступает в загрузочную зону формователя, захватывается роторами 1 (рис. 7.7) запитывающего устройства и подается в межвитковое пространство шнека 2. C по­мощью шнека и протирочной головки продукт экструдируется че­рез плоскую фильерную решетку. Получаемые жгуты под действием собственного веса обламываются и падают на ленту транспортера- раскладчика, за счет маятникового движения которого гранулы равномерно распределяются на ленте сушилки.
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1

Рис. 7.7. Формователь шнекового гранулятора:
1 — ротор; 2 — шнекРоторный гранулятор состоит из корпуса с крышками, в нижней части которого внутри расположены фильерная решетка корытоо­бразного сечения и ротор. Ротор образован тремя валками, установ­ленными на двух водилах. При вращении водила формующие валки совершают планетарное движение и продавливают продукт через отверстия фильерной решетки. Цилиндрические гранулы падают на движущиеся пластины конвейера ленточной сушилки.На рис. 7.8 показана сушильная установка повышенной герме­тичности для сушки гранулированных токсичных взрыво- и пожа­роопасных продуктов.

Рис. 7.8. Сушильная установка повышенной герметичности с ленточной сушилкой:
I — ленточная сушилка; 2 — калориферы; 3 — воздуходувки; 4 — фильтры; 

5 — вентиляторы; 6 — винтовые питатели; 7 — шлюзовые питатели;
8 — пылевой затвор
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Исходный (гранулированный) продукт поступает на транспор­терную ленту сушилки 1, где продувается горячим теплоносителем сверху вниз и высушивается до требуемой влажности. Теплоноси­тель (воздух), получаемый в выносных калориферах 2, подается воздуходувками 3 в каждую секцию сушилки 1. Отработанный те­плоноситель отбирается также из каждой секции и, пройдя очистку в рукавных фильтрах 4, выбрасывается вентиляторами 5 в атмос­феру. Готовый продукт через двойной пылевой затвор 8 удаляется из сушилки. Просыпавшийся через транспортерную ленту продукт собирается скребковым конвейером и через шлюзовые питатели 7 выгружается из сушилки. Пыль продукта, уловленная в фильтрах 
4, собирается винтовыми питателями 6 и удаляется через шлюзовые питатели 7.В технологии красителей после стадий фильтрации часто уста­навливают вальцеленточные сушилки. Они представляют собой двухступенчатый агрегат, включающий в себя подсушивающий риф­леный вал диаметром 400—1000 мм, длиной 400—2000 мм и типо­вую ленточную сушилку, состоящую из 3—6 секций. Вальцовая су­шилка включает обогреваемый рифленый валец, бункер-питатель, пресс-валок, привод, ножевое устройство для снятия подсушенного продукта с рифленого вальца. Рифленый валец, обогреваемый из­нутри паром, вращается в подшипниках. Над вальцом смонтирован бункер-питатель, из которого исходный продукт пресс-валком, обо­греваемым изнутри паром и установленным по ходу вращения валь­ца, впрессовывается в его канавки. Для предотвращения выпадения влажного продукта из канавок вальца нижняя часть его схватыва­ется непрерывным поддерживающим конвейером из текстильного материала, натянутым с помощью промежуточных валков.На вальце продукт предварительно подсушивается и формуется, после чего ножевым устройством снимается с рефленого вальца и в виде кусочков падает на ленту транспортера ленточной сушил­ки, где досушивается до заданной влажности.

Барабанные роторные вакуумные (вакуум-гребковЫ£) сушилки периодического действия (рис. 7.9) применяют для сушки жидких, сыпучих или пастообразных взрыво- и пожароопасных токсичных продуктов (в том числе для удаления органических растворите­лей) . Их широко применяют для сушки термолабильных матери­алов в производствах красителей. В горизонтальном цилиндриче­ском корпусе (барабане) с рубашкой, обогреваемой водным паром, установлен ротор с лопастями (гребками). Ротор приводится в дви­жение реверсивным двигателем, что позволяет перемещать высу­шиваемый материал по оси сушилки и обеспечивает выгрузку вы­сушенного продукта через разгрузочное устройство в нижней части аппарата.
269

http://chemistry-chemists.com



Вода

Рис. Т.9. Барабанная вакуум-гребковая сушилка:
а — технологический узел сушки: 1 — сушилка; 2 — мокрая ловушка;

3 — барометрический конденсатор; 4 — брызгоуловитель; 5 — вакуум-насос;
6 — ловушка; 7 — сборники конденсата; 8 — тара для высушенного продукта;

б — принципиальная схема сушилки: 1 — вал; 2 — корпус; 3 — лопасти- 
гребки; 4, 5 — загрузочный и разгрузочный люкиНагрев и сушка продукта происходят в результате контакта его с поверхностями барабана и ротора при перемешивании в вакуум- аппарате. Узлы и детали, соприкасающиеся с продуктом, изготовле­ны из стали 12Х18Н10Т. Объем барабанных роторных сушилок — от 0,32 до 10 м3. Корпус и ротор сушилки объемом 4,5 м3 выполнены из сплавов титана.В целях обеспечения безопасности при работе со взрывоопасны­ми продуктами в места возможного проникновения воздуха (уплот­нения ротора, люк выгрузки, обогреваемый фильтр для очистки па­ровоздушной смеси от пыли продукта) под небольшим давлением подают азот. Кроме того, на барабане установлена взрывная мем­брана.
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Распылительные сушильные установки предназначены для суш­ки растворов и суспензий, они обеспечивают интенсивное удаление влаги при кратковременном пребывании продукта в зоне теплового воздействия.При распылительной сушке органические продукты не подвер­гаются перегреву и сохраняют свои исходные свойства. При этом, как правило, получают порошкообразные продукты, не требующие дополнительного измельчения и хорошо растворяющиеся на после­дующих стадиях переработки.Распылительная сушилка представляет собой цилиндрическую камеру с коническим днищем. В верхней части камеры устанавли­вают центробежный распылитель или пневматические форсунки. Центробежный распылитель предназначен для диспергирования исходного продукта с помощью высокооборотного диска. В форсу­ночных сушилках используют одну (производительностью до 1000 кг/ч исходного продукта) или несколько форсунок.В качестве теплоносителя применяют воздух или смесь топочных газов с воздухом. Подвод теплоносителя в сушилку осуществляется через направляющий аппарат, установленный на крыше сушилки (верхний газоподвод) концентрично с центробежным распылите­лем, или же под диск центробежного распылителя (нижний газо­подвод).Детали и узлы сушилки, соприкасающиеся с продуктом, а также газоходы горячего теплоносителя изготовляют из стали 12Х18Н10Т.На рис. 7.10 показана одна из сушильных установок, основным аппаратом которой является распылительная сушилка. Исходный продукт винтовым насосом 1 подается на диск центробежного рас­пылителя 2, диспергируется в объем сушильной камеры и высуши­вается потоком воздуха, нагреваемого в паровых кожухотрубных теплообменниках 4, куда он подается вентилятором 5.Основная часть готового продукта шлюзовым питателем удаля­ется из сушилки через штуцер в центре конической части камеры. Отработанный теплоноситель с мелкими фракциями готового про­дукта поступает в группу из двух циклонов 6, где происходит разде­ление порошка и теплоносителя: уловленный продукт выгружается шлюзовыми питателями, отработанный теплоноситель дымососом 7 подается в скруббер Вентури 8 на санитарную очистку, а затем выбрасывается в атмосферу.Сушка суспензии, растворов, паст красителей может проводить­ся в сушильных установках со взвешенным слоем инертного носите­
ля (рис. 7.11). При сушке суспензий и растворов продукт подается в сушилку 1 насосом 2 и напыляется на слой инертного носителя при помощи пневматической форсунки 3, установленной на крыш­ке сушилки; при сушке паст продукт подается винтовым питателем 
4 в слой инертного носителя.
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Pua 7.10. Сушильная установка с распылительной сушилкой:
1 — винтовой насос; 2 — центробежный распылитель; 3 — распылительная 

сушилка; 4 — теплообменники; 5 — вентилятор; 6 — циклоны; 7 — дымосос;
8 — скруббер Вентури; 9 — сборник; 10 — насос

Рис. 7.11. Сушильная установка со взвешенным слоем инертного носителя:
I — сушилка; 2 — насос; 3 — пневматическая форсунка; 4 — винтовой 

питатель для подачи пасты красителя; 5 — теплогенератор; 6 — вентилятор; 
7 — циклон; 8 — рукавный фильтр; 9 — винтовой конвейер; 10 — пылевой 

затвор; 11 — бункер; 12 — газодувкаВ сушилке 7 происходит сушка исходного продукта в псевдоожи­женном слое частиц инертного материала (крошка фторопласта, стекла) топочными газами, получаемыми в теплогенераторе 5, в ко­торый засасываются воздух вентилятором 6 и природный газ. Вы­
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сушенный продукт отделяется от гранул инертного носителя в ре­зультате соударений и вместе с теплоносителем поступает в циклон 7. Теплоноситель из циклона направляется для санитарной очистки перед выбросом в атмосферу в рукавный фильтр 8. Готовый продукт после циклона и фильтра собирается винтовым конвейером 9 и, проходя через двойной пылевой затвор 10, попадает в бункер 11. Для обеспечения нормальной работы теплогенератора 5 и системы пневмотранспорта готового продукта предназначены вентилятор 6 и газодувка 12.При использовании сушилок с кипящим слоем и распылитель­ных сушилок получают концентрированные аэрозоли. То же проис­ходит в системах пневмотранспорта, в контактных аппаратах с кипя­щим слоем. Концентрация твердых веществ в аэрозолях колеблется в пределах 0,2—10 кг на 1 кг воздуха или газа. Разделение аэрозо­лей проводится в объемных аппаратах гравитационного типа под действием силы тяжести; циклонах центробежного типа; в матерча­тых (рукавных) фильтрах фильтрованием разбавленных аэрозолей через пористую перегородку; в электрофильтрах (их не применяют при разделении аэрозолей, содержащих частицы органических ве­ществ) и в орошаемых водой скрубберах.В гравитационных объемных аппаратах высотой, равной 1,1— 1,3 их диаметра, скорость движения аэрозоля снижается до 0,3— 0,5 м/с; к.п.д. таких аппаратов не превышает 50—60 %.Циклоны для снижения гидравлического сопротивления обычно рассчитывают на скорость аэрозолей в пределах 12—15 м/с. При входной скорости 12 м/с к.п.д. аппарата равен 75—85 %, при повы­шении скорости до 23 м/с к.п.д. достигает 90—92 %. После выхода из циклона газовый поток (разбавленный аэрозоль) направляется обычно в матерчатый фильтр рукавного типа, нагрузка которого по аэрозолю должна находиться в пределах 150—200 m3∕(m2 • ч). Основной недостаток таких фильтров — трудность отвода образу­ющихся в них зарядов статического электричества. Поэтому ма­терчатые фильтры применяют для разделения аэрозолей, в кото­рых концентрация частиц органических веществ заведомо ниже их взрывоопасной концентрации в воздухе.В скрубберах (мокрых фильтрах) улавливают пыль после цикло­нов и рукавных фильтров. Нерастворимая пыль отстаивается, рас­творившиеся вещества возвращаются в производственный цикл или направляются в систему очистки сточных вод.Для получения красителей с типовой концентрацией, со строго определенными колористическими свойствами — красящей способ­ностью, оттенком — проводят операции смешения. Для «установки на тип» смешивают красители отдельных партий, различающихся по концентрации и по оттенку от типового образца, добавляют раз­бавители (соли, декстрин, мочевину) и другие красители для под­
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цветки. Смешение является необходимой стадией при получении непылящих порошков.В качестве смесителей чаще всего применяют емкостные аппа­раты — вращающиеся барабаны — с длительным циклом смеше­ния. Более производительны барабанные двухшнековые смесители с пневморазгрузкой после получения готовой формы.Эффективными являются планетарно-шнековые смесители пери­
одического действия, предназначенные для смешения и усреднения партий сыпучих материалов размером частиц не более 5 мм, насып­ной плотностью не более 1300 кг/м3. Смеситель (рис. 7.12) пред­ставляет собой смесительную камеру конической формы, в которой расположены 2 шнека: центральный — по оси смесительной камеры и наклонный, установленный вдоль образующей конуса. Централь­ный шнек закреплен консольно; наклонный шнек нижним концом соединен с опорой, а верхним с помощью муфты прикреплен к во­дилу. Оба шнека вращаются вокруг собственных осей. Наклонный шнек перемещается также водилом вдоль конической поверхности смесителя. Выгрузка продукта осуществляется через разгрузочный клапан. Объем смесителей от 2,5 до 25 м3.

Рис. 7.12. Планетарно-шнековый смеситель периодического действия:
1 — смесительная камера; 2 — центральный шнек; 3 — наклонный шнек;

4—опора; 5 — водило; 6 — привод шнека; 7 — разгрузочный клапан

Ленточные смесители периодического действия предназначены для смешения сыпучих материалов насыпной плотностью не более 1500 кг/м3. Смеситель (рис. 7.13) имеет цилиндрический горизон­тальный корпус 7. Внутри корпуса расположен ротор, на валу 2 ко­торого на стойках закреплено по 2 пары концентричных спираль­ных лево- и правозаходных лент 3. В процессе работы наружные ленты перемещают материал в центральную часть корпуса, а вну­
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тренние — к его торцовым стенкам. Материал загружают через верхние штуцеры, продукт выгружают через нижний разгрузочный клапан 4. Объем смесителей от 1,0 до 10 м3.

Рис. 7.13. Общий вид ленточного смесителя периодического действия:
1 — корпус; 2 — вал ротора; 3 — ленты; 4 — клапанНепрерывное смешение сыпучих материалов насыпной плотно­стью не более 1500 кг/м3, а также сыпучих материалов, содержащих небольшое количество жидких компонентов, при условии получения готового продукта в виде сыпучей смеси тоже может быть проведено в ленточных смесителях (рис. 7.14). Смеситель состоит из горизон­тального корпуса корытообразной формы, заканчивающегося раз­грузочной камерой. Внутри корпуса размещены 2 ротора; каждый из них представляет собой вал с закрепленными на нем по винтовой линии лопатками, ленточными спиральными лопастями и скребка­ми. Внутри разгрузочной камеры установлен разрыхлитель массы.

___ ,2
г~г I Ii —л----rT^ZL ,J

Рис. 7.14. Ленточный смеситель непрерывного действия:
I — корпус смесителя; 2 — люк для загрузки; 3 — устройство для разгрузки; 

4 — ленты; 5 — валы; 6 — гребки
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Для смешения пастообразных материалов широко используют 
смесители периодического действия с Z-образными лопастями или с разгрузочным шнеком. Первые предназначены для приготовле­ния липких пастообразных смесей и имеют смесительную камеру корытообразной формы с рубашкой для нагрева и охлаждения сме­си (рис. 7.15). Внутри смесительной камеры размещены 2 ротора с Z-образными лопастями, которые имеют различную частоту и на­правление вращения. Смесительная камера для разгрузки может опрокидываться под определенным углом относительно оси одного из ротора с помощью червячного, винтового или гидравлического механизма.

Рис. 7.15. Общий вид смесителя периодического действия 
для пастообразных материалов:

1 — смесительная камера; 2 — ротор с Z-образными лопастями;
3 — механизм для опрокидывания камеры

Смесители с разгрузочным шнеком предназначены для приготов­ления нелипких пастообразных смесей с динамической вязкостью не более 200 ∙ IO5 Па • с. Конструктивно они отличаются от описан­ных выше смесителей тем, что шнек установлен в углублении, рас­положенном в нижней части смесительной камеры, вдоль ее про­дольной оси.От выбора технологического оборудования для стадий выпуск­ных форм красителей, с одной стороны, зависят стоимость краси­теля, экономическая эффективность производства, условия труда, а с другой — успех применения красителя потребителем.
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Глава 8
УДАЛЕНИЕ, УЛАВЛИВАНИЕ 

И УТИЛИЗАЦИЯ ОТХОДОВ ПРОИЗВОДСТВ 
ОРГАНИЧЕСКОГО СИНТЕЗАДо определенного времени при разработке новых химических производств основное внимание уделяли собственно технологи­ческой схеме. Вопросы переработки отходов (появление которых пока неизбежно для многих химико-технологических процессов), их обезвреживания или уничтожения, как правило, отодвигались на второй план. В результате либо технологические процессы осу­ществлялись с высоким материальным индексом (что в ряде слу­чаев сказывалось на экологической обстановке в районе крупных химических предприятий), либо реализации новых процессов пре­пятствовало большое количество получаемых отходов.Сброс в окружающую среду неочищенных отходов и неудовлет­ворительное использование природных ресурсов наносят обществу убытки, которые прямо не отражаются на стоимости отдельных продуктов.Сегодня переработку отходов химических производств следует рассматривать как логическое продолжение основной технологи­ческой схемы. Необходимо обеспечить переработку всех образую­щихся отходов с целью возвращения их в производственный цикл, либо превращения в товарные продукты, либо уничтожения их или доведения до кондиций, при которых сброс их в окружающую среду не будет угрожать окружающей среде.На выбор метода переработки отходов влияет множество фак­торов, среди которых основными являются условия образования, агрегатное состояние, химические свойства, токсичность, огне- и взрывоопасность, количество отхода, подлежащего переработке.В зависимости от места переработки отходы можно разделить на следующие 3 основные группы.1. Отходы, которые целесообразно перерабатывать непосред­ственно в цехе, где их получают. К ним относятся отходы, из ко­торых могут быть извлечены исходное сырье или промежуточные продукты, предназначенные для возвращения в производственный цикл; отходы, которые трудно транспортировать для переработки 
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в другие места (например, газовые отходы); отходы, являющие­ся уникальными на данной производственной площадке; отходы, из которых могут быть извлечены дополнительные количества го­товых целевых продуктов.2. Отходы, которые целесообразно перерабатывать на централи­зованных станциях общезаводского назначения (например, сжига­ние горючих отходов на общезаводских агрегатах), что позволяет создавать установки большой единичной мощности с высокими технико- экономическими показателями.3. Отходы, которые следует направлять на специализированные заводы для их переработки в смеси с исходным сырьем для этих предприятий. Например, хлорид натрия можно в ряде случаев на­правлять на электролиз, отходы металлов (оксиды) — для перера­ботки в металлы или их соли.Как следует из схемы, представленной на рис. 8.1, в результате переработки отходов могут быть получены различные продукты и виды энергии.
Отходы 

⅜ 
Переработка отходов

Рис. 8.1. Принципиальная схема переработки и использования отходов
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По агрегатному состоянию отходы производств органического синтеза делятся на газообразные (отходящие газы), жидкие (сточ­ные воды) и твердые.
8.1. Улавливание и обезвреживание отходящих газовДля уменьшения концентрации вредных примесей в отходящих газах применяют рассеивание газов на большой высоте через ды­мовые трубы, подачу газов в абсорберы и скрубберы, адсорбцию, сжигание примесей на катализаторах. Последний процесс освоен, например, для сжигания анилина в отходящих газах, для сжигания 
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органических примесей в отходящих газах производства фталевого ангидрида, малеинового ангидрида.Наибольшее распространение в производствах органического синтеза получили абсорбционные установки, которые используют для улавливания аммиака, диоксида серы, триоксида серы, оксидов азота, малеинового ангидрида, хлористого водорода, паров фенола и др.При установке абсорберов для санитарной очистки газов необ­ходимо знать допустимую концентрацию вредных примесей в от­ходящих газах. Содержание вредных примесей в рабочей зоне про­изводственных помещений и предельно допустимые концентрации (ПДК) их в атмосферном воздухе населенных мест нормируются. Концентрация примесей в газах, удаляемых через вентиляционную трубу, рассчитывают по формулеCmax =235Gπ/(u0H2)где Crnay — максимальная концентрация вредных примесей в воз­духе у поверхности земли, мг/м3; Gn — количество удаляемых при­месей, мг/с; U0 — скорость ветра, м/с; H — высота вентиляционной трубы, м.В ряде производств для обеспечения очистки отходящих газов до установленных норм в одной технологической схеме последо­вательно используют абсорбцию, адсорбцию и сжигание вредных примесей.В производстве меркаптобензотиазола (каптакса) отходящие газы содержат смесь сероводорода и сероуглерода, которая поглоща­ется в установке (рис. 8.2), включающей 3 ступени. На первой сту­пени смесь поступает в последовательно соединенные барботажные абсорберы 1 и 2, где сероводород взаимодействует с раствором ги­дроксида натрия с образованием сульфида и гидросульфида натрия. В абсорберы подается газовая смесь азота [80 % (об.)] и углекисло­го газа [18 % (об.)], необходимая для отдувки сероуглерода и транс­портировки газа в системе и создания безопасных условий работы, поскольку сероуглерод образует взрывоопасные смеси с воздухом.Второй ступенью установки являются последовательно соеди­ненные кожухотрубные теплообменники 3 и 4, необходимые для конденсации сероуглерода. Сконденсировавшийся сероуглерод по­ступает в сборник 5 под слой воды, а газ, содержащий его пары, через гидрозатвор 6 — на третью ступень, в адсорберы 7 и 8, за­полненные активированным углем. Выходящие из них газы направ­ляются на сжигание. Адсорберы работают попеременно в режиме адсорбции и десорбции, которая осуществляется подачей острого водяного пара. Пары воды и сероуглерода поступают в холодильни­ки, конденсат попадает в сборник 5.
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Рис. 8.2. Технологическая нема обезвреживания отходящих газов 
производства каптакса:

1,2 — барботажные абсорберы; 3,4, 9, IO — кожухотрубные 
теплообменники; 5 — сборник сероуглерода; 6,11 — гидрозатворы;

7,8 — адсорберыВ некоторых производствах органического синтеза на абсорб­цию (рис. 8.3) поступает газ, содержащий смесь фосгена и хло­ристого водорода. При этом необходимо обеспечить утилизацию обоих компонентов. Газовая смесь и абсорбент (о-дихлорбензол), в котором хорошо растворяется фосген, подаются в абсорбер, представляющий собой трубный охлаждаемый аппарат (трубки заполнены насадкой). Коэффициент полезного действия абсорбе­ра равен 95 %. Часть о-дихлорбензола с растворенным фосгеном возвращается в производственный цикл или подается на десорб­цию и последующую конденсацию фосгена. Из абсорбера смесь га­зов поступает в холодильник 1, где при охлаждении до -20 oC кон­денсируется фосген. После отделения фосгена газы направляются через каплеуловитель 2 на абсорбцию хлористого водорода водой в колонну Гаспаряна 3, работающую в адиабатическом режиме. На выходе из колонны получают хлороводородную кислоту. По­следняя ступень схемы — 3 насадочные колонны 4—6 (скруббе­ры) — необходимы для санитарной очистки газов перед выбросом в атмосферу.
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Рис. 8.3. Технологическая схема улавливания фосгена и хлороводорода:
1 — холодильник-конденсатор; 2 — каплеуловитель; 3 — колонна Гаспаряна; 

4—6 — скрубберы; 7 — сборник разбавленной хлороводородной кислоты;
8 — гидрозатвор для технической хлороводородной кислоты;

9 — гидрозатвор для фосгена; 10 — вентиляторАммиак выделяется при сбросе избыточного давления из авто­клавов в процессах аминирования, а также при гидролизе аромати­ческих аминосоединений действием гидросульфитов, в результате обработки аммонийных солей сульфокислот растворами щелочей при нагревании. Аммиак, содержащийся в фильтратах, сточных во­дах в виде аммонийных солей, может быть отогнан кипячением ще­лочного раствора.Для улавливания аммиака обычно используют каскад барботаж­ных абсорберов (рис. 8.4). Абсорбцию проводят водой при охлажде­нии, поскольку растворение аммиака — экзотермический процесс.

Рис. 8.4. Технологическая схема улавливания аммиака:
1 — теплообменник типа «труба в трубе»; 2 — сепаратор;

3 — абсорбер; 4 — барботажный абсорбер; 5 — оросительный абсорбер;
6 — сборник аммиачной воды
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Аммиак и пары воды охлаждаются в теплообменнике 1. Обра­зовавшийся конденсат стекает в сепаратор 2, в котором аммиак барботирует через раствор аммиачной воды. Теплообменник и се­паратор работают под небольшим давлением и охлаждаются водой. Из сепаратора аммиак проходит через редуктор, где его давление снижается до атмосферного, и подается в абсорбер 5, охлаждаемый рассолом. Перед выбросом в атмосферу для санитарной очистки газы проходят барботажный 4 и оросительный 5 абсорберы. В схеме предусмотрена возможность перетока аммиачной воды из одного абсорбера в другой для повышения ее концентрации, что позволя­ет получить 25—28 %-ную аммиачную воду, поступающую в сбор­ник 6.Триоксид серы выделяется из мерников, из емкостей для хране­ния, из реакторов в ходе процессов сульфирования ароматических соединений олеумом. Для его улавливания (рис. 8.5) используют хо­рошую растворимость в серной кислоте концентрацией 90—93 %, через которую в горизонтальных абсорберах 7 барботажного типа барботирует газ, содержащий SO3. В итоге получают 98—100 %-ную серную кислоту, которую используют в производстве.

Рис. 8.5. Технологический узел улавливания триоксида серы: 
1 — горизонтальный барботажный абсорбер;

2 — каплеуловитель; 3 — насосДиоксид серы образуется и выделяется на стадиях, на которых происходит подкисление реакционных масс, содержащих сульфиты натрия и аммония, бисульфиты натрия и аммония. В сульфураци- онном процессе производства крезолов и 2-нафтола диоксид серы подается в барботажные абсорберы с мешалками, в которых он вза­имодействует со слабощелочным раствором крезолята или нафтоля­та натрия. В процессе хемосорбции выделяется гидроксиарен и об­разуется сульфит натрия.В производствах, в основе которых лежат взаимные превращения ароматических амино- и гидроксисоединений в присутствии солей сернистой кислоты, диоксид серы со стадий выделения основных продуктов подается в абсорберы колонного типа, футерованные из­
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нутри кислотоупорной плиткой, где взаимодействует с раствором аммиака или гидроксида натрия, подаваемого сверху противотоком газу. Обычно принимают двухступенчатую абсорбцию.При нитровании органических соединений часть азотной кисло­ты, используемой для нитрования органических соединений, пре­вращается в оксиды азота, которые выделяются также в процессе денитрации отработанной кислоты, получаемой после отделения нерастворимых в серной кислоте нитросоединений. Оксиды азота абсорбируют водой с получением азотной кислоты, отработанной серной кислотой (если существует возможность использовать полу­ченный раствор для приготовления нитрующей смеси), поглощают раствором гидроксида натрия с образованием смеси нитрита и ни­трата натрия или раствором карбамида в серной кислоте с образо­ванием азота, диоксида углерода и воды. Два последних способа ис­пользуют также для поглощения оксидов азота, выделяющихся при диазотировании ароматических аминов.Высокая концентрация оксидов азота в отходящих газах после нитрования и денитрации в производствах многотоннажных ни­тросоединений непрерывным способом позволяет использовать для их улавливания тарельчатую колонну барботажного типа (рис. 8.6).

Рис. 8.6. Технологическая схема улавливания оксидов азота:
1 — теплообменник; 2 — барботажная колонна; 3 — вакуум-насос;

4 — каплеуловитель; 5 — ловушка насоса; 6 — сборник азотной кислотыОтходящие газы содержат оксид и диоксид азота. Перед абсорб­цией их подают в трубчатый теплообменник 1, охлаждаемый водой, в который добавляют воздух, окисляющий NO в NO2. Абсорбция осуществляется в барботажной колонне 2, в которой установлено 18 тарелок. На 12 нижних тарелках жидкость охлаждается при по­мощи змеевиков. Движение газов осуществляется вакуум-насосом 3 типа PMK.
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Для интенсификации процесса вместо воздуха используют кис­лород. Однако полное поглощение оксидов азота из отходящих га­зов не достигается даже при многоступенчатой очистке. Например, коэффициент полезного действия системы улавливания, состоящей из двух насадочных колонн с орошением раствором гидроксида на­трия, составляет около 95 %.Совместное решение вопросов химической технологии и исполь­зования энергоресурсов позволило создать рационально работаю­щие узлы абсорбции оксидов азота и их каталитического восстанов­ления.В технологическом агрегате (рис. 8.7), обеспечивающем прак­тически полное удаление оксидов азота, реализованы абсорбция их водой и восстановление метаном или водородом до азота при 500—600 oC на хромоникелевых катализаторах.

Puc 8.7. Технологический агрегат очистки газов, содержащих оксиды азота:
1 — абсорбер; 2 — теплообменник-подогреватель; 3 — контактный аппарат;

4 — котел-утилизатор; 5 — паровая турбина; 6 — компрессор;
7 — газовая турбинаГазы, содержащие оксиды азота и выходящие из колонного или барботажного абсорбера 1, направляются в подогреватель 2 и перед входом в контактный аппарат 3, работающий в адиабатическом ре­жиме, смешиваются с восстановителем (метан, водород). Темпера­тура газов после восстановления на выходе из контактного аппа­рата 3 составляет 750—800 °C; их охлаждают в котле-утилизаторе 

4 до 500 oC и направляют на газовую турбину 7. Пар, получаемый в котле-утилизаторе 4, поступает в паровую турбину 5. Энергия, по­лученная в паровой и газовой турбинах, используется для работы компрессора 6, подающего в производство сжатый воздух.Повышение степени извлечения оксидов азота в абсорбере 
1 способствует увеличению размеров и массы аппарата, повыше­нию гидравлического сопротивления колонны и возрастанию энер­
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гии, необходимой для транспортировки газов. Содержание оксидов азота в газах, отходящих после абсорбции, изменялось в пределах от 0,3 до 0,05 % (об.). Повышение содержания оксидов азота при­водит к потере азотсодержащих продуктов, но восстановление до­полнительного количества оксидов в контактных аппаратах 3 спо­собствует получению дополнительной тепловой энергии. Поэтому условия рациональной организации технологического узла (см. рис. 8.7) были найдены в результате анализа критерия оптимизации, которым в данном случае является себестоимость азотной кислоты.Отходящие газы в производствах органического синтеза содер­жат в ряде случаев органические вещества, являющиеся продукта­ми основной или побочных реакций. Это наиболее характерно для контактно-каталитических окислительно-восстановительных про­цессов, в которых используют избыток газа-реагента. При годовой мощности около 20 тыс. т фталевого ангидрида получают до 100 тыс. м3/ч отходящих газов. Эти газы содержат фталевый и малеи­новый ангидриды, диоксид и оксид углерода, пары воды, вещества, обладающие лакриматорными свойствами.В производствах малеинового ангидрида, фталевого ангидри­да, антрахинона абсорбционная очистка отходящих газов является наиболее распространенным методом. В качестве абсорбента чаще всего применяют воду: могут быть использованы водные растворы щелочей, органические растворители.Промывку газов водой проводят в насадочных, полых, пенных скрубберах. Аппаратуру и трубопроводы абсорбционных агрега­тов в большинстве случаев изготовляют из кислотостойкой стали 1Х18Н10Т. Можно применять также оборудование, защищенное графитовой или диабазовой плиткой, поливинилхлоридом, поли­изобутиленом от коррозии, вызываемой малеиновой и фталевой кислотами.Степень очистки отходящих газов в производстве фталевого ангидрида зависит от типа применяемых скрубберов. В колоннах с насадкой степень улавливания малеиновой и фталевой кислот со­ставляет 79 %, в пенных скрубберах она достигает 99,5 %. Преиму­ществом пенных скрубберов являются также стабильность работы в течение длительного времени без очистки и промывки и исполь­зование их для очистки газов, содержащих твердые примеси.В таких аппаратах контакт между газом и жидкостью осущест­вляется в слое динамически устойчивой пены (газожидкостная эмульсия, взвесь), образующейся при прохождении газа через жид­кость со скоростью 1,5—3,5 м/с. Газы поступают в нижнюю часть скруббера, представляющего собой полую колонну, в средней части которой имеется газораспределительная колосниковая решетка, орошаемая циркулирующим раствором. При определенном соот­ношении скоростей газового потока и плотности орошения над 
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решеткой образуется газожидкостная взвесь плотностью примерно 0,3 г/см3.Из колонны скрубберная жидкость сливается в сборник. Фтале­вая кислота или антрахинон плохо растворяются в воде и составля­ют твердую фазу суспензии, которую отфильтровывают. Осветлен­ная жидкость поступает на орошение скруббера.В пенных скрубберах нет необходимости в тщательном отделе­нии орошающей жидкости от твердых частиц, что выгодно отли­чает их от насадочных и полых скрубберов. Эффективная очистка достигается в слое пены высотой не более 1 м, что значительно со­кращает размеры аппарата. Площадь пенного скруббера в 3—4 раза меньше, чем полого, так как скорость газа может быть увеличена с 0,4— 0,6 м/с в полом аппарате до 2,5 м/с и более — в пенном.
8.2. Очистка сточных водПромышленность, выпускающая органические красители и про­межуточные продукты, характеризуется большим количеством сточных вод разнообразного состава, которые относятся к наибо­лее загрязненным и токсичным стокам химических предприятий. Сточные воды производств промежуточных продуктов имеют высо­кую концентрацию неорганических солей — это в основном хло­риды, сульфаты щелочных металлов. Часто сточные воды содержат соли железа, алюминия, цинка, меди и некоторых других металлов. В сточных водах из органических загрязнений присутствуют глав­ным образом замещенные ароматических соединений различных классов и органические красители.Очистку сточных вод осуществляют в цеховых (локальных) и об­щих (заводских) очистных сооружениях. Локальные очистные со­оружения служат для очистки сточных вод непосредственно после основного химико-технологического процесса, их целесообразно создавать для очистки стоков малотоннажных производств. На це­ховых очистных сооружениях очищают также сточные воды, кото­рые не могут быть сразу направлены на общезаводские очистные сооружения или в системы повторного водоснабжения.Для очистки сточных вод производств тонкого органического синтеза применяют механические, физико-химические, химические, биохимические и термические методы, которые могут быть разделе­ны на регенеративные, связанные с извлечением примесей из сточ­ных вод, и деструктивные, приводящие к разрушению примесей.

8.2.1. Механическая очистка стоковПрактически все сточные воды химических производств в боль­шей или меньшей степени загрязнены взвешенными веществами.
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При механической очистке происходит выделение из стоков не­растворимых грубодисперсных примесей. Грубодисперсные взвеси состоят из частиц песка, породы, включают кристаллы гипса или хлопья гидроксидов металлов, образующихся при нейтрализации кислых сточных вод.В сточных водах многих производств органического синтеза взвешенные вещества состоят из осмелившихся, полимеризован­ных или поликонденсированных органических веществ, образую­щихся и непосредственно в сточных водах при их смешении.Для удаления взвешенных частиц из сточных вод применяют отстаивание в поле сил тяжести и в поле центробежных сил, фло­тацию, фильтрацию через слой взвешенного осадка и зернистого материала. Центрифугирование и фильтрацию через ткани приме­няют в основном для обезвоживания осадков сточных вод. Филь­трацию через слой зернистого материала используют для оконча­тельной тонкой очистки сточных вод, предварительно очищенных другими способами.Методы осветления сточных вод зависят от дисперсности взве­шенных частиц и от ее стабильности в процессе отстаивания или хранения.Отстаиванием, флотацией, фильтрацией могут быть удалены из сточных вод взвешенные частицы размером не менее 5 мкм. Для удаления более мелких частиц и интенсификации удаления частиц диаметром более 5 мкм; применяют коагулирование загрязнений с помощью реагентов — коагулянтов и флокулянтов.Неорганические коагулянты (сульфат алюминия, железный ку­порос, хлорное железо, сульфат и хлорид магния) гидролизуются в воде с образованием хлопьев гидроксидов, которые сорбируют тонкодисперсные загрязнения, включая коллоидные.Флокулянты (полиакриламид, поливиниловый спирт, активная кремниевая кислота, полиакрилат натрия, полиэтиленимин, сопо­лимеры винилпиридина и др.) способствуют образованию более крупных и прочных хлопьев или интенсифицируют процесс само- коагуляции частиц, загрязняющих сточные воды.Введение в сточную воду коагулянтов требует последующего доведения показателя pH до величины, обеспечивающей полноту гидролиза применяемой соли и выпадения соответствующего ги­дроксида металла. Хлопья гидроксидов алюминия и железа обла­дают развитой поверхностью и в силу этого — высокой способно­стью к адгезии частиц. В результате их осаждение сопровождается непрерывным увеличением размера агрегатов и соответствующим возрастанием скорости осаждения. При этом к хлопьям прилипают или механически захватываются сетчатой массой осаждающегося слоя и высокодисперсные частицы взвеси. Высокодисперсные взве­си с радиусом частиц 0,003—0,004 мм имеют скорость оседания 
287

http://chemistry-chemists.com



0,05—0,10 мм/с; при использовании коагулянтов скорость осажде­ния таких взвесей достигает 0,35— 0,70 мм/с. Применение флоку­лянтов в дозе 1—5 мг/л одновременно с коагулянтами повышает скорость осаждения взвеси на 20—30 %.Для выделения из сточных вод легких органических взвесей или высокодисперсных минеральных примесей применяют отстойники и осветлители.При содержании в сточных водах не более 4 г/л взвешенных ве­ществ хлопьевидной структуры, способных к агрегации, выгоднее применять осветлители со взвешенным слоем осадка. В осветлите­лях вода проходит снизу вверх через слой ранее выпавшего шлама с такой скоростью, чтобы объем шлама увеличился в несколько раз, но взвешенные частицы не уносились из зоны концентрирования взвеси. При движении сточной воды через такой взвешенный слой за счет многократных столкновений частиц взвеси с массой хлопьев ранее выпавшего шлама степень задерживания мелких суспенди­рованных частиц увеличивается по сравнению с достигаемой в от­стойниках.Улучшение качества осветленной воды и увеличение производи­тельности сооружения по сравнению с отстойниками равной пло­щади делают применение осветлителей целесообразным.Удаление тонких взвесей из сточных вод отстаиванием требует относительно большого времени пребывания воды в отстойниках. Центрифугирование таких взвесей эффективно лишь при доста­точно высокой их агрегативной прочности, т. е. при условии, что взвешенные частицы не являются агрегатами коллоидных частиц, которые легко разрушаются в турбулентном потоке. Кроме того, центрифуги эффективно осветляют жидкость с относительно высо­ким содержанием взвеси и при небольших расходах сточных вод.В связи с этим уделяется большое внимание использованию фло­тации для осветления сточных вод, загрязненных легкими и высо­кодисперсными взвесями. Эффект флотации заключается в том, что к диспергированным в тонкой суспензии пузырькам газа прилипа­ют частицы твердого материала, всплывают вместе с пузырьками на поверхность жидкости и накапливаются на поверхности жидко­сти в виде пены.На флотацию частиц существенно влияет поверхностное натяже­ние воды. Эффективная флотация обеспечивается при поверхност­ном натяжении воды не более 60—65 мН/м; в противном случае вводят биологически легко разрушающиеся ПАВ. Для эффективной флотации необходимы возможно более тонкое диспергирование воздуха и равномерное распределение его пузырьков во всем объ­еме сточной воды.Флотация является комплексным методом удаления из сточных вод взвесей, эмульсий и растворенных поверхностно-активных ве­
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ществ (ПАВ) различного строения. Флотационная очистка воды вы­зывает также окисление ряда токсичных веществ или их отдувку. Общий санитарно-гигиенический эффект очистки воды во флотато­рах значительно выше эффекта отстаивания воды даже с примене­нием коагулянтов.При флотации используют механическое диспергирование воз­духа турбиной насосного типа, продувку воздуха через мелкопо­ристые материалы, пневматическое диспергирование при впуске воздуха во флотационную камеру через специальные сопла, насы­щение воды мелкими пузырьками воздуха при резком изменении давления.Один из распространенных типов флотаторов основан на прин­ципе диспергирования воздуха турбиной насосного типа (импелле­ром). В таком флотаторе (рис. 8.8) сточная вода непрерывно подает­ся в приемный карман 1, расположенный в нижней части аппарата, а из него — к импеллеру 3, который засасывает воздух по специ­альной трубке 2. Над импеллером установлен статор 4 в виде диска с отверстиями для внутренней циркуляции воды. Импеллер пере­мешивает воду и воздух и выбрасывает их из статора. Вокруг ста­тора имеются решетки 5, способствующие более тонкому дисперги­рованию воздуха в воде. Пена, содержащая загрязнения, удаляется в верхней части аппарата лопастным пеноснимателем. Из первой камеры флотатора вода поступает во вторую камеру аналогичной конструкции, что обеспечивает дополнительную очистку воды.

Рис. 8.8. Схема двухкамерной прямоточной флотационной установки:
1 — приемный карман; 2 — трубка для подвода воздуха;

3 — импеллер; 4 — статор; 5 — решеткиСкорость вращения импеллера, обеспечивающая необходимую степень диспергирования воздуха, равна 12—15 м/с. Продолжи­тельность флотации составляет 20—30 мин., а удельный расход воз­духа — 40— 50 м3/ч на 1 м2 поверхности флотационной камеры.
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Диаметр пропеллера-импеллера принимают не более 750 мм, высо­та флотационной камеры— 1,5—3,0 м. Производительность флота­тора (в м3 сточной воды/ч) рассчитывают по формулеW = 1440⅛Hφ∕τφгде ⅛ — диаметр импеллера, м; Нф — высота флотационной каме­ры, м; τφ — продолжительность флотации, мин.
8.2.2. Очистка сточных вод регенерационными методамиК регенерационным методам очистки сточных вод относятся экстракция, перегонка и ректификация, адсорбция, ионный обмен, мембранные методы, термическое обезвреживание.

Экстракция. При относительно высоком содержании в сточных водах растворенных органических веществ, особенно продуктов, представляющих техническую ценность, эффективным методом очистки сточных вод во многих случаях является экстракция орга­ническими растворителями.Технология экстракционной очистки сточных вод включает 3 основных процесса: смешение сточной воды с органическим рас­творителем в условиях максимального развития поверхности со­прикосновения этих жидкостей; возможно более полное и быстрое разделение жидкостей после экстракции; удаление растворителя из водной и органической фаз и его регенерацию.Для успешного протекания процесса экстрагент должен обладать следующими свойствами: 1) иметь хорошую экстрагирующую спо­собность по отношению к извлекаемому веществу и обладать се­лективностью — способностью экстрагировать из сложной водной системы одно вещество или определенную группу веществ; 2) от­личаться малой растворимостью в воде и плотностью от плотности воды, что обеспечивает быстрое и полное разделение фаз; 3) иметь температуру кипения, значительно отличающуюся от температу­ры кипения экстрагируемого вещества, что обеспечивает легкость их разделения; 4) не взаимодействовать с веществом, водой, мате­риалом аппаратуры; 5) иметь небольшую теплоту испарения и те­плоемкость; 6) иметь возможно меньшие огне-, взрывоопасность и токсичность.В промышленности для экстракции органических соединений из сточных вод применяют бутилацетат, диизопропиловый эфир, бензол, хинолин, хлорбензол, нитробензол. В табл. 8.1 приведены результаты экстракции органических соединений (замещенных бензола) из воды бутилацетатом.
Перегонка и ректификация. Это один из наиболее распростра­ненных методов выделения из сточных вод растворенных органиче­ских жидкостей. В тех случаях, когда органические вещества в сме­си с водой образуют азеотропную смесь, это свойство может быть
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использовано для отгонки таких веществ из сточных вод. Целесо­образность применения указанного способа очистки сточных вод определяется температурой кипения азеотропа и его составом. Для отгонки представляют интерес те азеотропные смеси, у которых со­отношения количеств органического компонента и воды значитель­но превышают такие же соотношения в сточных водах.
Таблица 8.1

Экстрагирование замещенных бензола бутилацетатом (температура 20 °C, 
соотношение объемов бутилацетат :водный раствор равно 1:10)

Извлекаемое вещество Концентрация 
в воде до экстрак- 

ции, г/л

Концентрация после 
экстракции, г/л

в воде в бутилацетате

Фенол 6,75 1,11 56,4

Бензойная кислота 4,00 1,00 30,0

Анилин 27,00 7,25 197,0

Салициловая кислота 4,69 0,34 43,6

п-Нитрофенол 4,69 0,21 44,8

о-Аминофенол 4,93 3,90 10,3

4-Нитро-2-аминофенол 4,47 0,86 36,1

о-Толуидин 15,36 3,77 116,0

п-Нитроанилин 0,57 0,14 4,3Принципиальная схема азеотропной очистки промышленных сточных вод представлена на рис. 8.9. Сточные воды поступают в емкость 1, куда из отстойника-сепаратора 2 подается также на­сыщенный водный раствор отгоняемого органического вещества. Далее сточные воды насосом 8 через теплообменник-конденса­тор 4 и теплообменник 5 направляются в колонну 6 с насадкой, в нижнюю часть которой подается острый пар. Нагретая примерно до 100 oC очищенная вода из нижней части колонны б насосом 7 перекачивается в теплообменник 5, после чего сбрасывается в ка­нализацию или направляется на дальнейшую очистку. Смесь паров воды и отгоняемого вещества из верхней части колонны 6 поступа­ет последовательно в теплообменники-конденсаторы 4 и 3. Конден­сат из теплообменника 3 направляется в отстойник-сепаратор 2, где органическое вещество отделяется от воды. В теплообменниках 4 и 5 сточная вода перед поступлением в колонну б нагревается очи­щенной водой и смесью паров, выводимых из колонны.В табл. 8.2 приведены характеристики некоторых органических веществ, образующих с водой азеотропные смеси, для удаления ко­торых из сточной воды может быть рекомендована азеотропная от­гонка.
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Рис. 8.9. Схема установки для азеотропной отгонки летучих органических веществ 
из сточных вод:

1 — емкость для сточной воды; 2 — отстойник-сепаратор; 
3—5 — теплообменники; 6 — колонна; 7,8 — насосы

Свойства некоторых органических веществ и их азеотропных смесей с водой

Таблица 8.2

Вещество Растворимость 
в воде, % (°C)

Температура 
кипения, oC

Азеотропная смесь

темпе­
ратура 

кипения, 
oC

содержание 
органическо­
го вещества, 

%

Бензол 0,206 (40) 80,1 69,2 91,2

Толуол 0,05—0,06 (25) 110,6 84,1 80,4

Этилбензол — 136,2 84,1 80,4

Анизол — 153,5 95,5 96,4

Этилацетат 7,8 (15) 77,1 70,4 91,8

Бутилацетат 0,7 (15) 125,0 90,2 73,3

Тетрахлорид 
углерода

0,08 (20) 76,6 66,0 95,9

Хлороформ 0,82 (20) 61,7 56,1 97,5

Хлорбензол 0,18 (25) 131,7 90,2 75,0

Фенол 8,3 (20) 181,8 99,6 9,2

Триэтиламин 0,9 (75) 89,4 75,0 90,0

Адсорбция. Если в сточных водах содержание органических ве­ществ, препятствующих биологической очистке, невелико, то в ряде случаев надежно и экономически целесообразно удалять их путем адсорбции. Эффективность адсорбции веществ из водных растворов 
292

http://chemistry-chemists.com



зависит от химической природы адсорбента, величины и доступно­сти его поверхности, химического строения молекул извлекаемых веществ и их состояния в водных растворах в присутствии сильных минеральных электролитов.Для адсорбции органических веществ из водных растворов ре­комендуется применять прежде всего углеродистые пористые ма­териалы (активированные угли) или органические синтетические сорбенты. Синтетические ПАВ, прямые и кислотные красители, об­разующие в воде крупные ассоциаты (энергия адсорбции которых превышает энергию связи молекул воды с поверхностью даже наи­более гидрофильных материалов), хорошо поглощаются из водных растворов не только гидрофобными сорбентами типа активирован­ных углей, но и крупнопористыми гидрофильными материалами, особенно гидроксидами алюминия и железа.Один из наиболее простых по аппаратурному оформлению ме­тодов адсорбционной очистки сточных вод — фильтрование воды через колонну (снизу вверх), заполненную адсорбентом. Скорость фильтрования зависит от концентрации веществ, растворенных в сточных водах, и колеблется в интервале 2—6 m3∕(m2 • ч). Ад­сорбент имеет размер зерен (частиц) от 2 до 5 мм, а сточная вода не должна содержать взвесей.Колонны с неподвижным слоем активированного угля обыч­но применяют при регенеративной очистке цеховых сточных вод с целью утилизации выделенных относительно чистых ценных продуктов. Удобно использовать три адсорбционные колонны, со­единенные так, что две из них в любом сочетании могут работать последовательно, а третья отключается на регенерацию (рис. 8.10). Вывод первой по ходу жидкости колонны 2 на регенерацию осу­ществляется в момент проскока загрязнения через вторую колонну 
3 блока. C этого момента сточная вода начинает поступать непо­средственно в колонну 3, а из нее — в подключенную последова­тельно колонну 4 с регенерированным адсорбентом.При относительно высоком содержании в сточной воде высоко­дисперсных взвесей, заиливающих адсорбент, а также в тех случаях, когда адсорбент рационально применять в виде мелких зерен (раз­мером 0,5—1,0 мм), целесообразно проводить адсорбцию из потока жидкости псевдоожиженным слоем адсорбента.Адсорбционная очистка сточных вод может быть регенератив­ной и деструктивной, при которой извлеченные из сточных вод загрязнения уничтожаются как не представляющие технической ценности. В зависимости от этого применяют различные методы регенерации активированных углей.Поглощенные вещества могут быть извлечены из активирован­ного угля экстракцией органическим растворителем, отгонкой ад­сорбированного вещества с водяным паром, испарением адсорби­
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рованного вещества током инертного газообразного теплоносителя. Простым методом десорбции поглощенных углем органических слабых электролитов является переход их молекул в диссоцииро­ванную форму. Для органических оснований показатель pH дол­жен быть снижен до величины не менее рКн -3, а для органических кислот и фенолов — повышен до величины, равной или большей рКн +3. Ионы органических соединений при этом переходят в рас­твор, заключенный в порах угля, и могут быть вымыты оттуда горя­чей водой, водными растворами кислот (при десорбции оснований) или растворами щелочей (при десорбции кислот).

Рис. 8. W. Схема блока адсорбционных колонн:
1 — емкость с реагентом для регулирования pH сточной воды перед подачей 

в колонны; 2—4 — колонны с активированным углемЭкономическая целесообразность регенерации активированного угля водяным паром определяется соотношением стоимости извле­ченных продуктов и затраченного пара. Для отгонки из угля легко­летучих веществ удельный расход динамического пара (пара, необ­ходимого для транспортирования вещества из колонны) составляет 2,5—3 кг/кг. При отгонке высококипящих веществ расход пара воз­растает в 5—10 раз. В табл. 8.3 приведены данные о расходе пара на отгонку 1 кг вещества из активированного угля марки «КАД йод­ный» при регенерации его после очистки сточных вод. Температура пара должна быть близка к температуре кипения адсорбата.При деструктивной адсорбционной очистке сточных вод хими­ческих предприятий адсорбентами извлекается сложная смесь ве­ществ, среди которых значительную долю составляют продукты побочных реакций, не представляющие практической ценности. Регенерация адсорбента в таких случаях сопровождается уничто­
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жением веществ в процессе их десорбции. Достаточно надежно это достигается при термической регенерации адсорбентов. Такая ре­генерация проводится смесью продуктов горения природного газа с водяным паром при температуре 700—800 oC и отсутствии возду­ха. Наиболее высокая эффективность регенерации достигается при проведении процесса в псевдоожиженном слое. При регенерации активированного угля часть летучих веществ отгоняется из угля паром, и если при температуре 600—700 oC они не разлагаются, то уносятся с отходящими газами и должны быть дополнительно разрушены в паровой фазе (например, окислением кислородом воз­духа над катализатором).
Таблица 83

Данные о регенерации активированного угля водяным паром после очистки 
промышленных сточных вод

Веще­
ство

Темп, 
кип., 

oC

Темпе­
ратура 
водя­
ного 
пара, 

oC

Расход 
пара, 
кг/кг 
веще­
ства

Веще­
ство

Темп, 
кип., 

0C

Темпе­
ратура 
водя­
ного 
пара, 

0C

Расход 
пара, 
кг/кг 
веще­
ства

Хлоро­
форм

61 105—
110

10 п-Нитро- 
хлорбен- 
зол

242 220—
240

40—50

Бензол 80 105—
110

10 о-Нитро- 
хлор- 
бензол

245 220—
240

40—50

Нитро­
бензол

210 200—
210

10—12 п-Нитро- 
толуол

237 200—
240

100—
150

Трихлор­
фенол

244 240—
250

40—50 о-Нитро- 
толуол

222 200—
240

100—
150

Ионный обмен. Сточные воды некоторых химических произ­водств загрязнены солями цветных и тяжелых металлов. Токсич­ность ионов этих металлов по отношению к водным организмам, особенно водному планктону, чрезмерно высока. Некоторые из них не менее токсичны для человека и теплокровных животных. Кроме того, соли цветных металлов имеют значительную ценность, и по­тери их со сточными водами существенно влияют на стоимость про­дукции.При использовании ионообменных процессов можно достичь не только наибольшей полноты очистки сточных вод, но и возвра­тить выделенные металлы и виде относительно чистых и концен­трированных растворов солей в производство.Для ионообменной очистки промышленных сточных вод суще­ственное значение имеют синтетические ионообменные смолы.
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Они представляют собой высокомолекулярные соединения, угле­водородные радикалы которых образуют пространственную сетку (матрицу) с фиксированными на ней ионообменными функцио­нальными группами, имеющими кислотный (сульфо-, карбокси-, гидроксигруппы) или основный (первичные, вторичные амино­группы, четвертичные основания) характер. В первом случае смолы обладают свойством катионообменников, т. е. обменивают ионы водорода функциональных групп на другие катионы, во втором они обменивают гидроксильные ионы оснований или анионы солей на другие анионы.Катиониты обычно находятся в Н-форме или Na-форме, и при ионном обмене в воду переходят ионы водорода или натрия. Ре­генерация катионита — обратное замещение его сорбированных ионов катионами водорода или натрия — достигается промывкой обработанного катионита кислотой или раствором хлорида натрия.Обычно в сточных водах присутствует сложная смесь катионов. Наряду с солями тяжелых металлов содержатся соли натрия, каль­ция, магния, железа и кислоты. Поэтому большое значение имеют селективность поглощения ионов и предварительная подготовка сточной воды перед ионным обменом.При обмене на сильнокислотном катионите КУ-2, содержащем сульфогруппы, установлен следующий ряд катионов по энергии их вытеснения из катионита друг другом: H+ < Na+ < NH+4 < Mg2+ < < Zn2+ < Со2+ < Cu2+ < Cd2+ <Ni2+ <Ca2+ < Sr2+ < Pb2+ < Ba2+.При обмене на слабокислотном катионите КБ-4, в состав которо­го входят карбоксильные и гидроксильные (фенольные) группы, ряд катионов отличается от приведенного выше: Mg2+ < Ca2+ < Ni2+ < < Со2+ < <Cu2+.Процессы ионообменной очистки сточных вод, включающие че­редующиеся стадии сорбции и регенерации ионитов, осуществляют в аппаратах (фильтрах) периодического и непрерывного действия. Последние — это установки с псевдоожиженным слоем ионита, ко­торые могут применяться для очистки сточных вод, загрязненных взвешенными веществами.Полное обессоливание воды возможно при последовательном фильтровании ее через три ступени фильтров: первая ступень — Н-катионирование, при котором из воды можно удалить катионы всех металлов; вода при этом обогащается минеральными кисло­тами; вторая ступень — ОН-анионирование на слабоосновном анионите, в результате которого из воды удаляются анионы силь­ных кислот и вода при этом нейтрализуется; третья ступень — ОН- анионирование на сильноосновном анионите для обмена ионов слабых кислот.Ионообменные процессы могут использоваться и при очистке промышленных сточных вод от органических соединений, проявля­
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ющих в водных растворах свойства электролитов. При извлечении органических оснований или их солей (алифатические, аромати­ческие амины, азотсодержащие гетероциклы), образующих одно­зарядные катионы, важно отсутствие в воде двух- и трехзарядных катионов, которые поглощаются катионитами намного сильнее, чем органические катионы. При поглощении органических кислот присутствие многовалентных анионов также резко снижает исполь­зуемую емкость анионитов.Органические основания вытесняются из катионита при регене­рации 5%-ным раствором аммиака в смеси, состоящей из 80 % эти­лового или метилового спирта и 20 % воды. При этом концентрация аминов в отработанных растворах может быть доведена до 100 г/л. Из таких растворов аммиак и спирт отгоняют и используют в сле­дующей операции регенерации, а из водной фазы выделяют извле­ченные из ионообменной смолы органические продукты, которые очищают ректификацией.Ионообменная очистка сточных вод реализована в производ­стве хлоранилина (рис. 8.11). Сточная вода принимается в сбор­ник 3, куда из мерника 2 дозируется хлороводородная кислота для понижения pH до 4—4,5. Подкисленная вода насосом 4 подает­ся на фильтр 5, где отделяется от взвесей. Фильтрат направляется в бак 18 и со скоростью около 2 m3∕(m2 • ч) поступает в блок после­довательно включенных колонн 6—8 с общей длиной слоя загру­женного в них катионита КУ-2 не менее 3 м. После проскока аминов колонна 6 выводится на регенерацию. Из мерника 9 аммиачно-ме- танольный раствор насосом 10 подается в колонну регенерации снизу вверх. Подогретая до 35—40 0C вода для промывки колонны поступает через тот же мерник 9.Из колонны отработанный регенерационный раствор выпуска­ется в приемник 13, откуда насосом 14 подается в ректификацион­ную колонну 16 для отгонки метанола и аммиака. Кубовый остаток из колонны 16 направляется в отстойник — разделитель фаз 15. Во­дный слой из отстойника 15 направляется в сборник 3, а слой сырых аминов — на разгонку и утилизацию. После регенерации катиони­та водно-метанольным раствором аммиака катионит для перевода в Н-форму промы вают 8—10 %-ным раствором хлороводородной кислоты, поступающей из мерника 1. Кислота, вытекающая из ко­лонны, собирается в емкость 12 и насосом 11 подается в мерник 
2 для регулирования pH сточной воды. Очищенная сточная вода имеет слабокислотную реакцию и перед сбросом нейтрализуется известковым раствором в аппарате 17.

Мембранные методы. Для очистки сточных вод химических производств могут успешно использоваться мембранные методы — обратный осмос и ультрафильтрация. Преимуществами этих мето­дов являются простота аппаратуры; возможность проведения про­
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цесса при нормальной температуре, выделения ценных продуктов, одновременной очистки воды от органических, неорганических, бактериальных загрязнений; малая зависимость эффективности очистки от концентрации загрязнений в воде.

Рис. 8.11. Схема ионообменной очистки сточных вод производства хлоранилина 
на катионите КУ-2:

1, 2, 9 — мерники; 3 — сборник; 4,10,11,14 — насосы; 5 — фильтр;
6, 8 — колонны; 12 — емкость; 13 — приемник; 15 — отстойник;

16 — ректификационная колонна; 17 — аппарат для нейтрализации;
28 — бакОдной из важных задач при осуществлении процесса обратно­го осмоса и ультрафильтрации является выбор мембран, которые должны обладать устойчивостью к действию разделяемых раство­ров, достаточной механической прочностью, неизменностью харак­теристик в процессе эксплуатации и хранения.Применяют следующие типы аппаратов, различающиеся спосо­бом размещения мембран: а) аппараты типа «фильтр-пресс» с пло­скокамерными фильтрующими элементами, имеющие удельную площадь мембран 60—300 m2∕m3 объема аппарата; б) аппараты с трубчатыми фильтрующими элементами (рис. 8.12), имеющие удельную поверхность 100—200 m2∕m3; в) аппараты с фильтрующи­ми элементами рулонного или спирального типа, удельная поверх­ность 300—800 m2∕m3; г) аппараты с мембранами из полых воло­кон (ацетатцеллюлоза, найлон) диаметром 45—200 мкм (рис. 8.13). Удельная площадь поверхности мембран в этих аппаратах достига­ет 20 000 m2∕m3.
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1

Сточная 
вода

2
Концентри- 
[рованный 
I раствор

Фильтрат

Puc 8.12. Схема трубчатого аппарата обратного осмоса:
1 — пористая труба; 2 — мембрана

Pua 8.13. Аппарат с мембранами из полых волокон:
I — подложка; 2 — шайба с волокнами; 3 — корпус; 4 — трубка; 5 — крышкаРезультаты очистки и концентрирования сточных вод методом обратного осмоса при давлении 4,1 МПа представлены в табл. 8.4.

Таблица 8.4
Данные очистки сточных вод методом обратного осмоса

Растворенное 
вещество

Концентрация, мг/л Селектив- 
ность, %Исходная 

вода
Фильтрат Концен­

трат

Катионы

Железо (2+) 6,5 0,12 24 99,2

Калий 26 3,3 91 93,6

Кальций 360 7,6 1400 99,1

Магний 240 0,5 940 99,9

Марганец (2+) 3,8 0,0 16 100

Натрий 900 110 3400 94,5

Анионы

Бикарбонат- 340 12 1150 98,4

Нитрат- 0,53 0,26 3,3 86,3

Силикат- 34 7,6 120 90,1
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Окончание табл. 8.4

Растворенное 
вещество

Концентрация, мг/л Селектив- 
ность, %Исходная 

вода
Фильтрат Концен­

трат

Сульфат- 630 0,0 2580 100

Хлор 2020 170 7850 96,6

Фосфат- 10 0,18 40 99,3

Фтор 0,7 0,12 1,3 88,0

Термическое обезвреживание. Этот метод обезвреживания сточных вод, содержащих минеральные примеси, целесообразно применять для выделения ценных солей, а также использовать его в качестве первой ступени перед термоокислительным высокотем­пературным обезвреживанием сточных вод. Различают 2 стадии термического обезвреживания: концентрирование и получение су­хого остатка. Для концентрирования применяют выпарные аппара­ты и аппараты с погружными горелками.В аппаратах с погружными горелками упариваемая сточная вода нагревается при непосредственном контакте с дымовыми газами, полученными при сжигании газообразного или жидкого топлива в горелках, частично или полностью погруженных в жидкость.Схема установки погружного горения представлена на рис. 8.14. Сточная вода из сборника 1 центробежным насосом 2 подается в расходный бак 5, из которого через теплообменник 4 и регуля­тор расхода 5 поступает в выпарной аппарат 6. В теплообменнике 
4 сточная вода подогревается за счет тепла парогазовой смеси, вы­ходящей из аппарата 6; в аппарате 6 поддерживается постоянный уровень жидкости.Природный газ и воздух подводятся в смесительную камеру по­гружной горелки 7, газообразные продукты горения барботируют через сточную воду. Образовавшийся упаренный раствор, содер­жащий частицы шлама, с помощью эрлифтного устройства 9 не­прерывно удаляется в отстойник 8. Отсюда шлам направляется на переработку или в отвал, а упаренный раствор — на термоокис­лительное обезвреживание или на утилизацию. Парогазовая смесь из выпарного аппарата 6 отводится через каплеуловитель в тепло­обменник 4 для подогрева исходной сточной воды, и затем через вытяжную трубу 10 сбрасывается в атмосферу.Продукты сгорания, имеющие температуру более 1000 °C, на­гревают сточную воду до 80—95 °C, дымовые газы насыщают­ся водяным паром и удаляются из сточной воды с температурой на 1—2 oC выше равновесной температуры испарения. Давление в сепарационном пространстве аппарата составляет не более 980 Па (100 мм вод. ст.). Коэффициент использования теплоты сгорания 
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топлива достигает 95—96 %. По экспериментальным данным, про­изводительность промышленного выпарного аппарата с погруж­ными горелками объемом 34 м3 составляет 12 т испаренной воды в час, достигается 30-кратная степень упаривания раствора.

Рис. 8.14. Схема установки погружного горения:
I — сборник сточной воды; 2 — насос; 3 — расходный бак; 
4 — теплообменник; 5 — клапан регулирования расхода;

6 — выпарной аппарат; 7 — погружная горелка; 8 — отстойник;
9 — эрлифт; 10 — вытяжная трубаПолное выпаривание сточных вод с получением твердого (су­хого) продукта проводят в распылительных сушилках, в аппаратах с кипящим слоем материала.

8.2.3. Деструктивные методы обезвреживания сточных водК основным деструктивным методам обезвреживания сточных вод от растворенных органических примесей относятся термоокис­лительные, окислительные (озонирование, хлорирование, катали­тическое окисление) методы, а также электрохимическое окисле­ние.К термоокислительным методам обезвреживания стоков отно­сятся парофазное окисление («огневой» метод), жидкофазное окис­ление и парофазное каталитическое окисление.Сущность термоокислительного обезвреживания «огневым» ме­тодом заключается в том, что сточная вода, вводимая в распылен­ном состоянии в высокотемпературные (900—1000 °C) продукты горения топлива, испаряется и органические примеси воды сгора­ют, образуя продукты полного сгорания. Минеральные примеси при этом образуют твердые или расплавленные частицы, которые выво­дятся из рабочей камеры печи или уносятся дымовыми газами.
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Высокий расход топлива определяет целесообразность примене­ния «огневого» метода в следующих случаях: 1) для небольшого ко­личества сточных вод, содержащих высокотоксичные органические примеси, извлечение и обезвреживание которых другими методами невозможно; 2) при извлечении растворенных ценных минераль­ных примесей; 3) в случае наличия горючих производственных от­ходов (кубовые остатки, сбрасываемые газы), которые могут быть использованы в качестве топлива.В практике обезвреживания сточных вод этим методом приме­няют камерные и шахтные печи, печи с псевдоожиженным слоем, циклонные печи. Последние наиболее эффективны и универсальны, основу их составляют вертикальные (рис. 8.15) и горизонтальные циклонные камеры. Малые габаритные размеры циклонных камер, использование экономичных механических центробежных форсу­нок, установленных радиально по окружности камеры, наличие в ка­мерах эффективной центробежной сепарации позволяет применять водоохлаждаемые футеровки, позволяющие обезвреживать минера­лизованные сточные воды с улавливанием 80—90 % минеральных примесей (солей) и с выпуском их из камеры в виде расплава.

Рис. 8.15. Вертикальная циклонная камера:
2 — центробежная форсунка; 2 — горелка предварительного смешения; 

3 — кирпичная головка камеры; 4 — водоохлаждаемый пережимВыбор технологической схемы установки «огневого» обезвре­живания ния стоков определяется расходом сточных вод, природой и количеством примесей, методами регенерации тепла, способами очистки отходящих газов.На рис. 8.16 представлена принципиальная технологическая схе­ма установки «огневого» обезвреживания сточных вод, содержащих легколетучие примеси, с утилизацией тепла.
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Рис. 8.16. Схема установки «огневого» обезвреживания сточных вод, содержащих 
легколетучие примеси:

1,3 — сборники сточных вод; 2, 4, 8 — насосы; 5 — выпарной аппарат; 
6 — циклонная печь; 7 — скруббер; 9 — сборник упаренных сточных вод;

10 — дымосос; 11 — дымовая трубаСточная вода из сборника 1 центробежным насосом 2 подается в выпарной аппарат 5, в котором при атмосферном давлении отго­няются летучие, органические примеси, поступающие с некоторым количеством водяных паров непосредственно в топку циклонной печи б. В печи из свободных от органических примесей сточных вод получается расплав неорганических солей. Сточная вода из вы­парного аппарата 5 поступает в сборник 9, из которого насосом 8 подается в скруббер 7. Здесь под действием газов, выходящих из ци­клонной печи 6, происходит упаривание сточной воды, поступаю­щей затем в сборник 5, из которого она насосом 4 подается в печь 6 на сжигание. Газы, отходящие из скруббера 7, дымососом 10 на­правляются в дымовую трубу 11 для выброса в атмосферу.Сущность термоокислительного жидкофазного обезвреживания сточных вод состоит в окислении органических примесей сточных вод кислородом воздуха при повышенной температуре (обычно до 350 °C) и давлении, обеспечивающем нахождение воды в жидком состоянии. При таком методе обезвреживания требуется значитель­но меньше тепла вследствие отсутствия необходимости испарения воды и нагревания паров до высоких температур.Сточная вода из сборника 1 с помощью центробежного насоса 
2 и насоса высокого давления 3 через теплообменники 4 и 5 по­дается в реактор 6 (рис. 8.17). В теплообменниках 4 и 5 сточная вода подогревается за счет тепла очищенной воды. Сжатый воздух от компрессора 9 подается в трубопровод сточной воды перед тепло­обменником 4 (I ступени). Смесь продуктов окисления (вода, пар, газы, зола), образующихся в теплообменниках 4 и 5 и в реакторе 6, из реактора через теплообменник 5 (II ступени) поступает в сепара­тор 8, где газовые продукты отделяются от жидкости. Газовая фаза из сепаратора 8 поступает в блок утилизации энергии, состоящий 
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из воздушного компрессора 9, газовой турбины 7 и мотора-генера­тора 10.

Рис. 8.17. Схема установки для обезвреживания сточных вод 
методом жидкофазного окисления:

1 — обогреваемый сборник сточной воды; 2 — центробежный насос; 
3 — насос высокого давления; 4,5 — теплообменники; 6 — реактор 
окисления; 7 — газовая турбина; 8 — сепаратор; 9 — компрессор;

10 — синхронный мотор-генераторОсновным аппаратом установки является трубный реактор 6, включающий несколько труб диаметром 0,2 и высотой до 12,0 м, соединенных последовательно. Рабочая температура 270 °C, давле­ние — 10 МПа. Для одного из химических производств при ХПК ис­ходной сточной воды до 12 000 мг/л тот же показатель очищенной воды составляет 200—400 мг/л.Для очистки сточных вод, загрязненных летучими органически­ми веществами, используется метод термокаталитического окис­ления в паровой фазе. При данном методе очистки сточная вода подается в выпарной аппарат. Кубовый остаток, содержащий неор­ганические примеси и нелетучие органические вещества, направля­ется на переработку или уничтожение. Пары воды и органических веществ смешиваются с воздухом и смесь после подогрева посту­пает в контактный аппарат, заполненный катализатором. По этому методу сточные воды, содержащие до 50 г/л органических веществ (ацетон, фенол, изопропиловый спирт, производные пинаколина), окислялись на медно-хромовом катализаторе. Практически полная очистка сточных вод достигалась при 250 °C. Очищенная вода (кон­денсат), как правило, может быть использована в системах оборот­ного водоснабжения.Для деструктивного обезвреживания сточных вод от органиче­ских примесей используется обработка их озоном, хлором, хлорсо­держащими соединениями.В процессе озонирования воды возможно одновременное окис­ление примесей, обесцвечивание, обеззараживание сточной воды 
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и насыщение ее кислородом. Достоинством этого метода является то, что в воду обычно не вносятся химические реагенты.Для получения озона из кислорода воздуха используются гене­раторы озона — озонаторы, в которых воздух или кислород пропу­скается через электрический разряд высокого напряжения (5000— 25 000 В).C целью повышения экономической эффективности озониро­вания необходимо за небольшой промежуток времени обеспечить максимальную абсорбцию озона сточной водой из его смеси с воз­духом. В схемах установок озонирования сточных вод применяют барботажные, насадочные, инжекторные, механические абсорберы.При озонировании сточная вода поступает в смеситель, где сме­шивается с реагентами для получения необходимого значения pH, и далее насосом подается в абсорбер, а из него — в сборник очи­щенной воды. Озоновоздушная смесь поступает в абсорбер из озо­наторной установки. Для повышения степени использования озона возможно применение установок, имеющих несколько ступеней абсорбции озона сточной водой.Окислительная способность хлора, диоксида хлора, гипохлори­тов позволяет применять их для очистки сточных вод от некоторых органических примесей. Таким способом может быть достигнута эффективная очистка от ксантогенатов и меркаптанов. Несмотря на простоту, компактность установок хлорирования воды, доступ­ность хлора и хлорсодержащих агентов, метод обработки сточных вод активным хлором имеет ограниченное применение. Недоста­точная глубина окисления, образование хлорорганических соеди­нений (хлорфенолов, хлораминов), часто более токсичных, чем ис­ходные примеси, высокая токсичность хлора и хлорсодержащих агентов позволяют рекомендовать этот метод для доочистки не­которых видов сточных вод, не требующих значительных расходов активного хлора.При электрохимической очистке сточных вод происходят про­цессы электрохимического восстановления и окисления органиче­ских примесей соответственно на катоде и аноде.Основное значение при электрохимической очистке имеют про­цессы анодного окисления органических примесей, которые могут происходить вследствие непосредственной отдачи электрона аноду молекулой органического вещества или под действием атомного кислорода при взаимодействии органических веществ с пероксидом водорода, образующимся из свободных гидроксильных радикалов.При наличии в сточной воде ионов хлора в электролитической ванне протекают реакции окислительного хлорирования.В качестве анодов используют коррозионно-стойкие материалы: сталь, никель, свинец, графит, магнетик, диоксид свинца, титан, по­крытый платиной.
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Для предотвращения смешения продуктов электролиза, особенно газов (водорода и кислорода), образующих взрывоопасные смеси, применяют диафрагмы, разделяющие катодное и анодное простран­ство. Материалом для диафрагмы служат керамика, асбест, стекло.Электрохимическую очистку применяют для сточных вод, со­держащих фенол, крезол, алифатические сульфиды и меркаптаны, нитросоединения ароматического ряда. В последнем случае снача­ла проводят катодное восстановление нитросоединений до амино­соединений с последующим их анодным окислением, приводящим к образованию CO2, NH3, N2, H2O.Сточные воды производства азокрасителей в результате анодного окисления в электролизере с графитовым анодом обесцвечиваются на 99,9 %, при этом окисляемость их снижается на 90 %. Сточные воды производства кубовых красителей в анодном пространстве электролизера с анодом из диоксида свинца и катодом из нержаве­ющей стали очищались по показателю ХПК на 98—99 %.Электрохимическая очистка сточных вод во многих случаях эко­номически более выгодна, чем другие методы. Например, затраты на электрохимическую очистку сточных вод от фенолов в 2 раза меньше стоимости озонирования и в 5 раз — стоимости адсорбци­онного метода.
8.2.4. Биологическая очистка сточных водМетод биологической очистки получил широкое распростране­ние для очистки сточных вод химических производств. Он основан на способности микроорганизмов использовать в качестве пита­тельного субстрата многие органические и некоторые неорганиче­ские соединения, содержащиеся в сточных водах.Биологическая очистка сточных вод может производиться в аэ­робных или анаэробных условиях. Аэробные методы, получившие наибольшее распространение, основаны на использовании аэроб­ных микроорганизмов, для жизнедеятельности которых необхо­димо присутствие в воде свободного кислорода. При анаэробной очистке, то есть без доступа воздуха, органические вещества раз­рушаются анаэробными организмами. Этот метод редко применяют для очистки производственных сточных вод.Принцип действия современных аппаратов и сооружений био­логической очистки сточных вод основан на методах непрерыв­ного культивирования микроорганизмов. Блок-схема установки аэробной биологической очистки сточных вод в аэротенках пред­ставлена на рис. 8.18. Исходная сточная вода подается в аэротенк 

1, в который также непрерывно подаются активный ил (возврат­ный) и воздух. Смесь очищенной сточной воды с активным илом поступает в отстойник 2, из которого осветленная вода направля­ется на доочистку, повторное использование. Часть активного ила 
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подается в аэротенк, а избыточное количество — на переработку. На рис. 8.19 показано принципиальное устройство одного из аэро­тенков.

активного ила

Рис. 8.18. Принципиальная схема установки биологической очистки сточных вод:
1 — аэротенк; 2 — отстойник

Рис. 8.19. Аэротенк-отстойник с механической системой аэрации:
1 — механический аэратор; 2 — стабилизатор потока; 3 — зона отстаивания;

4 — дегазатор активного илаВ биофильтрах очистка сточных вод производится микроорга­низмами биопленки, находящейся на поверхности накопителя. Основная роль в механизме биологической очистки сточных вод принадлежит процессам превращения вещества внутри клетки. Ин­тенсивность и эффективность биологической очистки сточных вод зависят от скорости размножения бактерий.Способность микроорганизмов окислять органические вещества определяется активностью их ферментов. Для переработки сложной смеси химических веществ, присутствующих в сточных водах, био­ценозу (в данном случае — совокупность микроорганизмов) бакте­рий необходимо 80—100 различных ферментов. Каждый фермент действует избирательно, катализирует одну реакцию.Интенсивность и эффективность биологического окисления ор­ганических соединений зависят от класса и структуры соединения, размера молекул, наличия функциональных групп, от видового со­става бактерий активного ила, длительности их адаптации. Окис­ление ве ществ, существующих в природе, не представляет затруд­
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нений — длительность адаптации микроорганизмов составляет несколько часов. Синтетические вещества часто окисляются с тру­дом, длительность адаптации составляет несколько месяцев. Для уменьшения времени, необходимого для адаптации микроорганиз­мов к веществам, при пуске очистных сооружений в сточную воду засевают уже адаптированную микрофлору, полученную на полу­промышленных установках или доставленную с других очистных сооружений.Проницаемость молекул через стенку клетки микроорганиз­мов и цитоплазматическую мембрану зависит от размера молекул; с увеличением молекулярной массы веществ уменьшается степень их биологического окисления.Органические кислоты легко окисляются. Альдегиды и кетоны в большинстве случаев биологически разрушаются, при этом пер­вые окисляются легче.Бензол разрушается микроорганизмами после их длительной адаптации. Производные бензола характеризуются, как правило, большей степенью биологического распада. Функциональные груп­пы увеличивают способность ароматических соединений к биоло­гическому разрушению в ряду CH3 < OC(O)CH3 < CHO < CH2OH < < CN < NH2 < ОН < COOH < SO3H.Ароматические кислоты поддаются биологическому разложе­нию, с увеличением числа гидроксильных групп в молекуле окисле­ние их протекает более успешно.Фенол окисляется достаточно легко. Резорцин и пирокатехин окисляются после адаптации микроорганизмов. Трудно разруша­ются гидрохинон и пирогаллол.Анилин биологически разрушается, но присоединение второй аминогруппы или атома хлора затрудняет биологическое разруше­ние.Нитросоединения плохо окисляются микроорганизмами. Нитро­бензол практически не разрушается; нитрофенолы и 2,4-динитро­фенол поддаются биологическому окислению.Хлорпроизводные органические соединения обладают различ­ной устойчивостью к действию микроорганизмов. Практически не разрушаются хлороформ, хлорбензол, о-дихлорбензол, ДДТ. Био­логически окисляются м- и о-хлоранилины, 2,4-дихлорфенол.На интенсивность и эффективность биологической очистки сточ­ных вод влияют температура, величина pH среды, перемешивание, концентрация кислорода, наличие и концентрация токсичных ве­ществ, концентрация биомассы.Многие химические вещества оказывают на микроорганизмы токсическое воздействие, нарушающее их жизнедеятельность.ПДК некоторых вредных веществ в чистых растворах при очист­ке в аэротенках-смесителях составляют (мг/л): фенола — 1000, ме­
308

http://chemistry-chemists.com



тилового спирта — 950, резорцина — 500, толуола — 200, уксусной кислоты — 200, анилина —100.Отрицательное воздействие на процессы биологической очист­ки оказывает повышенная концентрация неорганических солей в сточных водах. Максимальное количество неорганических солей в сточной воде не должно превышать 10 г/л. Например, при кон­центрации хлоридов до 30 г/л резко снижается качество очистки сточных вод.Особенно токсичны соли тяжелых металлов, которые по степени токсичности располагаются в ряд Sb > Ag > Cu > Hg > Со > Ni > > Pb > Cr > Со > Zn > Fe.Повышение интенсивности аэробной биологической очистки ли­митируется недостаточной скоростью растворения кислорода воз­духа в воде. Интенсификация процесса достигается аэрированием воды кислородом вместо воздуха в закрытых герметичных аэротен­ках.Один из таких аэротенков (рис. 8.20) состоит из нескольких сек­ций, оборудованных пневмомеханической системой аэрации. Аэ­рация сточной воды в каждой секции осуществляется с помощью кислородного компрессора, подающего кислород через полый вал мешалки во вращающийся аэратор. Из последней секции удаляются газы (диоксид углерода, азот), содержащие небольшое количество кислорода. Давление газов в аэротенке лишь ненамного превышает атмосферное. Окислительная мощность аэротенков с использова­нием воздуха составляет 600—1000 г/м3 в сутки.

Рис. 8.20. Аэротенк с аэрацией кислородом:
1 — мешалка; 2 — кислородный компрессорСнижение периода аэрации в 4—6 раз при замене воздуха кисло­родом обеспечивает эффективную очистку сточных вод при высокой степени использования кислорода (более 90 %). Технико-экономи­ческие исследования подтверждают рентабельность использования кислорода в закрытых аэротенках.
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Доочистка сточных вод предприятий химической и нефтехими­ческой промышленности осуществляется часто в биологических прудах, в которых под действием бактерий происходит окисление органических примесей. В прудах с естественной аэрацией очищае­мая вода движется с очень малыми скоростями. Время пребывания воды в этих прудах зависит от вида и концентрации органических примесей и колеблется обычно от 7 до 60 суток (чаще всего свыше 40 суток).
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