IV. НАУЧНЫЕ ОСНОВЫ ПРИГОТОВЛЕНИЯ  И ПРАКТИЧЕСКОГО ИСПОЛЬЗОВАНИЯ КАТАЛИЗАТОРОВ

1.   ГЕНЕЗИС   КАТАЛИЗАТОРОВ
[Журн. физ. химии.— 1935.— Т. 6, вып. 2—3.—С. 255—262]
Области применения гетерогенного катализа за последнее время настоль​ко расширились, что его можно считать основным способом проведения технических газовых реакций. Соответственно этому возрастает удельный вес работ по изысканию активных катализаторов для ускорения опреде​ленных химических реакций.
Ведущая роль в этих исследованиях придается химической индиви​дуальности вещества, и именно в этом направлении систематизировался экспериментальный материал, что особенно ярко бросается в глаза при рассмотрении патентной литературы.
Совершенно очевидна, однако, недостаточность характеристики ка​тализаторов только по их составу. Наряду с химической индивидуаль​ностью каталитическая активность определяется также совокупностью большого числа факторов, не зависящих от состава, но меняющихся в за​висимости от способов приготовления катализатора. Оптимальные усло​вия получения активных образцов ограничиваются определенными интер​валами концентраций, температур предварительной обработки и др. По мере усложнения состава катализаторов влияние условий приготовления проявляется все более резко, и допустимый интервал их колебаний сво​дится к строгой рецептуре, уже небольшие отклонения от которой приво​дят к резкому ухудшению полученного катализатора.
При отыскании факторов, меняющих каталитическую активность при постоянном составе, в первую очередь обращает на себя внимание развитие поверхности. Действительно, активность контактной массы, вы​ражаемая константой скорости реакции или другой аналогичной величи​ной, относится обычно к единице веса или объема катализатора. Поэтому, считая реакцию протекающей на поверхности гетерогенного катализато​ра, мы должны предположить наличие следующей зависимости:
К = сF = с1 [image: image2.png]


                                (1)
где F — поверхность единицы веса или объема катализатора; D — сред​ний поперечник частицы катализатора. На основании этого естественно предположить, что различная активность катализаторов одинакового состава именно и обусловливается различным развитием поверхности. Разрешение этого вопроса наталкивается, однако, на значительные зат​руднения вследствие неопределенности понятия поверхности катализа​тора. Возникает вопрос, какую именно поверхность мы должны вводить в расчет - омываемую газовым потоком или также и внутреннюю. С ана​логичной неопределенностью встречаемся и в понятии   о   поперечнике  частиц катализатора.
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Катализатор представляет собой обычно весьма сложные агрегаты отдельных кристаллов, и остается открытым вопрос о том, поперечник каких частиц, первичных или вторичных, оказывает ре​шающее влияние на каталитическую активность. Помимо этого, примени​мость уравнения (1) ограничивается предположением о неоднородности поверхности катализатора и протекании реакции лишь на особых актив​ных местах (Тэйлор). Некоторыми авторами эти активные места прини​маются идентичными ребрам отдельных кристаллов (Шваб и Питч), что приводит к замене уравнения (1) выражением
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              (2)
другими - углам кристаллов  (Странский),  что соответствует обратной пропорциональности активности третьей степени поперечника:
K=c[image: image7.png]>s



               (3)
Существуют также предположения о протекании реакции внутри ка​тализатора (Шмидт), чему должна соответствовать независимость катали​тической активности от развития поверхности, во всяком случае начиная с определенной крупности частиц. Экспериментальные исследования этого вопроса чрезвычайно бедны количественным материалом и не лишены про​тиворечий. Основная причина встречающихся расхождений заключается в отсутствии надежной методики измерения поверхности. При различных способах -  микроскопическом исследовании, рентгенографическом,. адсорбцци, скорости растворения и др.— измеряются, вероятно, различ​ные величины. Результаты исследований представлены на рис. 1, где кри​вым а, b, с  соответствуют уравнения (1), (2) и (3).
В опытах Лоттермозера и Гюттига классификация частиц катализато​ра проводилась путем ситового фракционирования однородного материа​ла. В исследованиях Шваба и Рудольфа и Тэйлора, Перри и Кистяковского менялась крупность первичных частиц путем изменения условий приготовления. Из ощггов последних исследователей взяты образцы 2 и 3. Крутой подъем кривых заставляет предполагать, что с увеличением дисперсности первичных частиц активность катализаторов растет быст​рее увеличения поверхности. К тому же выводу приводят и многочислен​ные качественные наблюдения. Так, при изучении процессов рекристалли​зации катализаторов установлено, что каталитическая активность спадает гораздо быстрее, чем уменьшается поверхность. Наиболее ярко следует это из опытов Еккеля с холоднопрокатанной никелевой пластинкой. При нагревании ее до 900°С каталитическая активность снижалась в 600- 1000 раз, в то время как поверхность могла уменьшаться самое большее в 10 раз. К аналогичным результатам приводят и исследования смешан​ных катализаторов. Во многих случаях удалось показать, что увеличение активности происходит исключительно за счет повышения дисперсности основного активного компонента благодаря стабилизирующему влиянию добавок.
Этот фактический материал подтверждает предположение о неравно​мерной активности поверхности катализатора и указывает на то, что кон​центрация этих активных мест быстро растет с увеличением дисперс​ности.
Неоднократно высказывались, однако, и другие взгляды, объясняв​шие увеличение активности в указанных выше случаях изменением пара​метра решетки катализатора, основываясь на известных геометрических представлениях Баландина.
Произведенные для подтверждения этого взгляда экспериментальные исследования не являются, однако, достаточно убедительными, так как при всех подобных опытах изменения параметра решетки сопровождают​ся также весьма значительными изменениями состава (добавки) и структу​ры  (механические  воздействия).
Кроме того, в случае справедливости этого предположения следова​ло бы ожидать гораздо более резкого и менее одностороннего изменения активности, чем наблюдаемое в действительности.
Поэтому больше оснований предполагать, что увеличение активности обусловливается не равномерными деформациями решетки катализатора, а всякого рода нарушениями, и наибольшей активностью обладают наиме​нее уравновешенные части решетки. Таким образом, активные катализа​торы должны представлять собой вещество с возможно более нарушенной кристаллической решеткой. Соответственно этому и синтез активного ка​тализатора сводится к способам получения веществ с максимально нару​шенной структурой - вывод, уже давно освоенный практикой приготов​ления технических контактных масс.
У некоторых катализаторов создание такой нарушенной активной структуры происходит самопроизвольно за счет освобождающейся энергии химического превращения. Примером могут служить металлическая пла​тина - при реакции окисления аммиака, серебро - при катализе водородно-кислородных смесей и т. д. Однако для громадного большинства катализаторов активная структура в условиях их работы является неустой​чивой, должна быть предварительно создана и в течение процесса разру​шается.
Существует много способов создания такой активной нарушенной структуры, как, например, катодное распыление, конденсация из газовой фазы (Франкенбурген, Данков) и некоторые другие. При этом удается получить активные, но слишком нежные катализаторы, разрушающиеся даже при комнатной температуре. Технические активные контактные массы готовятся более простыми способами, обычно путем последователь​ных превращений твердых веществ, чаще всего по одному или нескольким звеньям ряда:
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 металл. кристаллизационную воду
При этом имеет место переход от более рыхлых решеток с большими параметрами к решеткам с меньшими параметрами, чем и обусловливает​ся максимальное возникновение неправильностей структуры. Совершенно очевидно, что конечная структура будет зависеть от условий протекания указанных превращений, главным образом от температуры (Рогинский). Крупность отдельных кристаллитов будет определяться соотношением скоростей возникновения зародышей и линейной скорости кристаллиза​ции. Зависимость первой скорости от температуры определяется множителем  [image: image15.png]A
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, где A1 - энергия образования зародыша кристаллизации , уменьшающаяся по мере удаления от состояния равновесия.
Зависимость   линейной   скорости   кристаллизации   от   температуры   определяется множителем [image: image17.png]22
e ke



, где А2 от температуры не зависит. Соот​ветственно этому для экзотермических превращений должна существо​вать оптимальная температура, соответствующая максимальной величине отношения скорости возникновения зародышей к линейной скорости кристаллизации, т. е. минимальной крупности кристаллов. Несмотря на интерес, который представляет такая возможность регулировки дисперс​ности, вряд ли можно ожидать на этом пути значительного практического эффекта, во всяком случае, для катализаторов, работающих при высоких температурах.
В этих случаях основное затруднение состоит не в создании активной нарушенной структуры, а в ее сохранении. Как показал Тамман, процес​сы рекристаллизации, связанные с исправлением нарушенных мест решет​ки и укрупнения отдельных кристаллов, начинаются при температуре значительно ниже температуры плавления.
Поэтому, если нам даже и удалось бы создать весьма дисперсную сис​тему, в условиях работы катализатора она была бы быстро разрушена. Наиболее актуальной задачей генезиса является поэтому борьба с рек​ристаллизацией, изыскание способов консервирования активной нарушен​ной решетки. При изготовлении технических контактных масс это дости​галось двумя способами:
 1) применением носителей, 2) введением добавок. Первый способ основывается на замедлении рекристаллизации благодаря взаимодействию активного вещества с носителем. Второй метод заклю​чается в уменьшении скорости роста кристаллов путем создания межкристаллитных прослоек из добавок, распределенных вначале равномер​но внутри вещества и отбрасываемых в процессе кристаллизации катали​затора к периферии кристаллитов. Этот способ позволяет повысить тем​пературу начала кристаллизации до предела устойчивости прослойки. Наиболее ярким примером применения этого метода изготовления актив​ных контактных масс являются железные катализаторы для синтеза аммиака с добавками трудно восстанавливаемых окислов. Как показали Миташ и Кейнеке, роль этих добавок сводится к повышению устойчи​вости. Не содержащие добавок катализаторы обладают вначале такой же активностью, как и активированные, однако они очень быстро снижают свою активность вследствие рекристаллизации. Аналогичную роль при​писывает Натта окиси алюминия и хрома по отношению к цинковым ката​лизаторам при синтезе метанола.
За последние годы значительное распространение получил третий способ изготовления активных катализаторов, объединяющий преиму​щества предыдущих. Он заключается во введении катализатора в качестве составной части в сложный комплекс. В условиях контактного объема под влиянием повышенной температуры или реагирующих газов активный компонент освобождается, оставаясь равномерно распределенным внутри инертных составных частей первоначального комплекса. В результате удается создать весьма дисперсную и при этом устойчивую структуру, значительно увеличить активность и срок службы контактных масс и рас​ширить область применения многих активных веществ в сторону более высоких температур.
Первоначальный комплекс, образующий при последующей обработ​ке скелет, содержащий активный компонент, должен удовлетворять сле​дующим требованиям: 1) хорошему развитию поверхности на единицу ве​са и объема, 2) термической стойкости, 3) широкой возможности вариа​ций состава.
Этим требованиям удовлетворяет группа веществ, называемых в па​тентной литературе базообменивателями и представляющих собой соли сложных гетерополикислот. Наибольшее распространение получили комп​лексы, содержащие кремниевую кислоту,  называемые цеолитами.
Изучению этой группы соединений было посвящено большое число работ, из которых наибольший интерес представляют исследования Грунера, проведенные с алюминиевыми цеолитами. Грунер нашел, что осно​вой этой группы являются соединения состава Al203 * 2Si02* K20*nH20. Этот комплекс может связывать избыточное количество кремниевой кислоты, которое, вероятно, образует в нем твердый раствор. Зингером было установлено, что при замене в цеолитах окиси алюминия окисями хрома, железа и некоторых других и кремниевой   кислоты  двуокисями олова, церия и др. основные свойства этих соединений, в частности способ​ность к базообмену, не нарушаются. Для целей синтеза   катализаторов удобнее приготовлять соответствующие цеолиты мокрым способом путем совместного осаждения щелочных и кислых растворов компонентов. Про​веденные в нашей лаборатории исследования (Дзисько, Серпер) показа​ли, что и в этом случае образуются соединения постоянного состава, обла​дающие теми же свойствами, что и цеолиты, приготовляемые сплавлением. Так, в случае алюмоцеолитов образуется устойчивый комплекс состава Al203*2Si02*K20*xH20,  который может,  однако,  захватывать избыточ​ные количества кремниевой кислоты или окиси алюминия в зависимости от условий осаждения. Вариация этих условий влияет также на структу​ру продукта. Так, повышение температуры осаждения приводит к боль​шему развитию поверхности. Сильно влияет также состояние исходных растворов (степень агрегации). Наилучшие результаты получаются при применении свежеприготовленных растворов. Катализаторы,  приготов​ленные из растворов щелочного силиката,   частично   агрегированного, обладают пониженной активностью и менее устойчивой структурой. Путем введения в состав этих соединений вместо А1203 и Si02  других окислов можно строить катализаторы, активные в отношении интересующих нас процессов. Термическая устойчивость скелета может регулироваться изме​нением соотношения между составными частями. Широкие возможности вариаций состава представляет также и способность к базообмену. По окончании осаждения щелочного цеолита часть щелочи в нем может быть заменена другими катионами, являющимися также активными компонен​тами либо играющими роль стабилизирующих и активирующих добавок. Указанные возможности регулирования свойств путем изменения состава чрезвычайно облегчают задачу создания этим путем активных катализато​ров, удовлетворяющих всем особенностям определенного процесса. В качестве примера я остановлюсь вкратце на синтезированных в нашей лабо​ратории неплатиновых катализаторах для окисления сернистого газа и аммиака. Как известно, предложение применять пятиокись ванадия в ка​честве катализатора в сернокислотном производстве было сделано еще 40 лет назад. Однако, несмотря на актуальность проблемы неплатиновых катализаторов, это предложение не смогло найти до недавнего времени промышленного использования. Хотя в присутствии пятиокиси ванадия реакция начинается и при сравнительно невысоких температурах, что выгодно отличает этот катализатор от других неплатиновых контактных масс и делает возможным достижение достаточно полного превращения, скорость реакции оказывается очень низкой, в несколько сот раз мень​шей, чем для платиновых катализаторов, что лишает чистую пятиокись технического интереса. Многочисленные работы, предпринятые с целью повышения активности пятиокиси ванадия, долгое время не давали поло​жительных результатов. Лишь сравнительно недавно эта проблема была разрешена главным образом Егером путем введения V205 в состав цеоли​тов. Проводившиеся в нашей лаборатории работы по изысканию активных ванадиевых катализаторов подобного типа (Гуминская) привели к пост​роению ряда активных катализаторов на основе станноалюмохромоцеолитов ванадия. Эти образцы получаются осаждением смеси щелочных растворов силиката и ванадата растворами кислых компонентов. Для упроч​нения скелета полезно заменить в осадке часть щелочи окисью бария путем обработки раствором хлористого бария. Таким путем можно при​готовлять различные цеолиты, содержащие избыток кремниевой кислоты и обладающие различным развитием поверхности и пористости. При об​работке сернистым газом при температуре 450 -500°С происходит выделе​ние свободной пятиокиси ванадия, остающейся, однако, равномерно и весьма дисперсно распределенной в скелете цеолита. При этом цеолит приобретает светло-желтую окраску, а при низких температурах - свет​ло-зеленую, что связано с образованием сульфата четырехвалентного ва​надия. Активность приготовленного таким образом катализатора в не​сколько сот раз превосходит активность чистой пятиокиси ванадия. Микроскопическое исследование, однако, не позволяет обнаружить отдельных кристаллов даже при увеличении в 800 раз, что указывает на средний по​перечник частиц меньше 10-4 см.
Для подтверждения предположения, что активность цеолитов обус​ловливается свободной пятиокисью ванадия, было предпринято сравни​тельное изучение скоростей протекания реакции на цеолите и пятиокиси. На рис. 2 приведены значения констант скорости реакции окисления S02 на чистой пятиокиси и станноцеолите ванадия.
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При низких температурах скорость реакции определяется скоростью диссоциации образующегося сульфата ванадила. Положение точек пере​гиба прямых при одинаковых температурах и почти параллельный ход прямых изменения констант с температурой указывают, что в обоих слу​чаях активность обусловливается свободной пятиокисью ванадия. Не​сколько пониженные теплоты активации в случае цеолита следует припи​сать большой дисперсности активного компонента. Предположение о том, что повышенная активность ванадиевых цеолитов обусловливается увели​чением активной поверхности, подтверждается также изучением отравле​ния ванадиевых катализаторов трехокисью мышьяка.
  На рис. 3 по оси абсцисс отложены количества мышьяка, поглощенные катализатором, а на оси ординат - константы скорости реакции.
 Отравляемость катализаторов, характеризуемая тангенсом углов наклона соответствующих прямых, тем меньше, чем выше общая активность.
  Это следует объяснить высокой концентрацией рабочих мест у активных катализаторов и более медленным ростом каталитической активности с увеличением числа рабо​чих мест, чем этого требует прямая пропорциональность. Цеолиты вана​дия обладают также повышенной устойчивостью по сравнению с чистой пятиокисью. Последняя при длительной работе в значительной степени снижает свою активность, приготовленная же на основе станноцеолита ванадия контактная масса, как показал опыт ее промышленного исполь​зования, не снижает заметно активности даже при работе в течение 18 мес. Эти катализаторы проявляют также значительную активность в отноше​нии некоторых других окислительных процессов, как, например, окисле​ние окиси углерода, углеводородов, сероводорода и др.
Определенных успехов удалось добиться благодаря применению цео​литов и в области изысканий активных катализаторов для окисления аммиака. Эта реакция, как известно, сопровождается большим тепловым эффектом. Кроме того, ее необходимо проводить с возможно большей ско​ростью, так как с увеличением времени пребывания газовой смеси в кон​тактном объеме возрастает удельный вес реакций, приводящих к дефик-сации азота. Совокупность этих моментов приводит к развитию на поверх​ности катализатора высокой температуры, и его термическая стойкость оказывается решающим фактором в условиях эксплуатации. До последне​го времени был известен лишь один катализатор, удовлетворяющий этому требованию, а именно массивная платина. Многочисленные попытки применения других веществ потерпели неудачу вследствие весьма быстрой потери ими каталитической активности в результате процессов рекристал​лизации. Решительных успехов и в этом случае удалось достичь на пути синтеза катализаторов в форме цеолитов. В результате двухлетней рабо​ты в нашей лаборатории был приготовлен (Дзисько) ряд активных катали​заторов для этой реакции на основе станнохромовых и алюмованадиевых цеолитов. Активными компонентами этих катализаторов являются ванадат и хромат калия. Последний образуется из цеолита, содержащего трехвалентный хром, в результате прогрева в токе воздуха. Цвет катализа​тора при этом меняется из зелено- в светло-желтый. При обработке водой извлекается хромат калия. Упругость кислорода над катализатором на упругости чистого хромата калия. Микроскопическое исследование, однако, и в этом случае не позволяет обнаружить отдельных кристалликов активного компонента, что указывает на весьма дисперсное и равномер​ное распределение его в скелете цеолита. Для повышения активности в обмениваемую часть могут вводиться путем базообмена различные добав​ки, как то: окиси меди, свинца, марганца, кобальта и др.
В результате варьирования состава скелета удалось построить комп​лексы, вполне устойчивые в процессе длительной эксплуатации при высо​ких температурах.
В заключение хочется еще раз подчеркнуть широкие возможности,, открываемые описанным способом синтеза катализаторов, значительно расширяющие условия применения многих веществ и позволяющие гото​вить весьма активные и стойкие контактные массы. Успехи, уже достигну​тые за весьма короткий срок на этом пути синтеза катализаторов, позво​ляют рассчитывать в ближайшем будущем на серьезные сдвиги в техноло​гии многих каталитических процессов. Несомненен также крупный теоре​тический интерес, который должно представлять изучение подобных ка​тализаторов с высокой концентрацией активных мест.
2.   ИЗЫСКАНИЕ  АКТИВНЫХ ВАНАДИЕВЫХ   КАТАЛИЗАТОРОВ
ДЛЯ ПРОИЗВОДСТВА СЕРНОЙ КИСЛОТЫ
[Сборник трудов  Украинского
научно-исследовательского  института.   Вып.  1.
Технология серной кислоты.— Одесса. 1935.— С. 8—48]
С самого начала технического оформления контактного производства серной кислоты с помощью платиновых катализаторов выявились их не​достатки. Они заключались в слишком высокой стоимости и большой чувствительности платины к некоторым примесям, обычно присутствую​щим в обжиговых газах, вследствие чего приходилось применять сложные и дорогие методы предварительной очистки. Поэтому в течение нескольких десятков лет в ряде стран проводились испытания различных веществ с целью замены платины, но промышленное применение нашли только окись железа и пятиокись ванадия. Применение окиси железа ограничилось первой стадией окисления в Мангеймской системе, где она одновременно служила для очистки газа от мышьяка перед платинированной сеткой. Неполнота такого способа очистки и сложность установки вследствие на​личия двух абсорбционных систем делают этот процесс нерентабельным по сравнению с современными системами, применяющими одну платину. Каталитическая активность пятиокиси ванадия в отношении процесса окисления сернистого газа была исследована еще в 1895 г. Иоганном Валь​тером [1]. Позднее, в 1900-1901 г. де Геном был взят ряд патентов [2], описывающих применение ванадиевой кислоты и растворимых ванадатов,  нанесенных на асбест, пемзу и другие пористые минеральные носители. Как показал Кюстер [3], в присутствии пятиокиси ванадия реакция на​чинается при сравнительно невысоких температурах, что выгодно отли​чает этот катализатор от других неплатиновых контактных масс и делает возможным достижение достаточно полного превращения. Скорость реакции, однако, весьма невелика - в несколько сот раз меньше, чём для платиновых катализаторов, что составляло основную трудность практи​ческого использования пятиокиси ванадия. Кроме того, пятиокись вана​дия недостаточно устойчива при высоких температурах и постепенно сни​жает    свою активность, вероятно, вследствие рекристаллизации.
В результате многочисленных исследований было предложено боль​шое число способов изготовления ванадиевых контактных масс, свобод​ных от этих недостатков. Как известно, каталитическая активность силь​но зависит от дисперсности катализирующего вещества. С уменьшением поперечника нервичных частиц каталитическая активность растет быст​рее, чем требует прямая пропорциональность. Это указывает на то, что каталитическая активность обусловливается главным образом наименее уравновешенными частями решетки катализатора. Построение активных контактных масс сводится поэтому к созданию возможно более нарушен​ной структуры катализатора. При высокотемпературных реакциях, к чис​лу которых принадлежит окисление S02, весьма существенно также сохра​нение этой активной неустойчивой структуры. Для решения этой зада​чи ряд авторов предлагает вводить в состав ванадиевых катализато​ров различные добавки, например окиси железа [4], серебра [5], меди и др.
Катализаторы этого типа были подробно изучены Нейманном [6] и его сотрудниками, объясняющими действие активаторов с точки зрения промежуточных реакций.
В 1914 г. Сламму и Вольфу в лаборатории BASF удалось пригото​вить активный ванадиевый катализатор, отличительным признаком кото​рого было применение весьма тонко измельченного носителя с частицами диаметром не более 60 [Д. и главным образом менее 20 [image: image19.png]


. В наиболее полной мере разрешить задачу синтеза активных и стойких ванадиевых катали​заторов удалось путем введения пятиокиси ванадия в сложный комплекс. В условиях контактного объема под влиянием сернистого газа при повы​шенной температуре пятиокись ванадия освобождается, оставаясь равно​мерно распределенной внутри инертных составных частей первичного комплекса. Таким путем удается создать весьма дисперсную структуру ка​тализатора, отличающуюся, кроме того, значительной устойчивостью, так как распределение активного компонента внутри устойчивого комп​лекса значительно уменьшает скорость рекристаллизации.
В качестве первоначального комплекса наибольшее распространение получили соединения типа цеолитов благодаря их термической стойкости, хорошему развитию поверхности на единицу веса и широкой возможности вариаций состава. Первые образцы ванадиевого катализатора этого типа были приготовлены Егером в 1924 г. в Monsanto Chemical Works в Сент-Луисе.
Дальнейшее усовершенствование своего катализатора Егер произвел,-работая в Seiden Company в Питсбурге. В настоящее время имеется боль​шое число патентов, предлагающих ванадиевые массы этого типа. Про​мышленное применение ванадиевых катализаторов началось в Германии с 1914 г., после работ Сламма и Вольфа в лаборатории BASF, во Фран​ции приблизительно с 1921 г. по способу концерна Кульманна, в США с 1926 г. по способу, разработанному Егером и Берчем, в СССР с 1932 г. в результате работ, проведенных в Москве и в лаборатории катализа Хи​мического ин-та в Одессе.
В настоящее время ванадиевые контактные массы, благодаря своей высокой активности, дешевизне и устойчивости, быстро вытесняют платиновые катализаторы. По данным Бруно Везера, в 1931 г. 30% всех контактных систем было загружено ванадиевой массой. Достигаемая при этом экономия не ограничивается снижением расходов на контактную массу, а в основном заключается в снижении амортизационных и эксплуа​тационных расходов, благодаря значительному упрощению очистки. Та​ким образом, применение ванадиевого катализатора позволяет провести глубокую реконструкцию контактного способа производства серной кис​лоты, в результате которого себестоимость может быть значительно сни​жена. По мнению некоторых американских специалистов, себестоимость серной кислоты, изготовленной контактным способом с применением ва​надиевого катализатора, должна быть ниже стоимости камерной кисло​ты, даже в случае разбавления до крепости последней. Совершенно понят​но поэтому, какое большое значение для развития нашей сернокислотной промышленности имеет проблема изыскания и освоения ванадиевых кон​тактных масс.
СИНТЕЗ АКТИВНЫХ  ВАНАДИЕВЫХ  КАТАЛИЗАТОРОВ
Изыскания ванадиевых катализаторов в лаборатории катализа Одесского химического института были начаты в конце 1928 г.
Первые опыты получения ванадиевого катализатора путем нанесения пятиокиси ванадия и ванадатов серебра, железа и др. на плотный шамот [7] не дали благоприятных результатов. Высокое превращение достига​лось лишь при малых скоростях, не представляющих промышленного интереса.
Более удачной оказалась попытка [8] комбинировать пятиокись ва​надия с кремнеземом в форме сложного щелочного силиката аналогично искусственным цеолитам. Подобный катализатор обладал весьма высо​кой активностью, давая превращения 96-97% при объемной скорости около 40. Однако этот образец обладал и серьезными недочетами, обуслов​ливаемыми малой прочностью связи ванадия с кремнеземом. Ванадий це​ликом отмывался уже при промывке теплой водой. Это вызывало большие потери ванадия в фильтрате и необходимость сохранять большие коли​чества солей, вызывавших уменьшение механической прочности. При отсутствии промывки около половины катализатора получалось в виде пыли, не пригодной для загрузки в контактные аппараты.
Поэтому задача состояла в том, чтобы, сохранив данную структуру цеолита, которая, по-видимому, обусловливает высокую каталитическую активность, найти способ прочно фиксировать ванадий, что, помимо удобств приготовления, должно придать катализатору повышенную устойчивость.
Разрешить задачу удалось в конце 1929 г., вводя в состав катализато​ра четырехвалентное олово, прибавляемое в форме станната калия.
Оказалось, что при этом ванадий прочно фиксировался в получаемом соединении, названном нами стаыноцеолитом ванадия, и даже после двух​кратной промывки горячей водой потери в фильтрате не превосходи​ли 20%.
Добавление большего количества олова уменьшало устойчивость ка​тализатора - он легко восстанавливался сернистым газом,  снижая активность.
Уменьшение количества олова вызывало увеличение потерь V205 с фильтратом.
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Количество ванадия, прочно удерживаемое осадком, составляет 1 моль V205 на 4 моля Sn02, что соответствует соединению описанному Прандтлем   [8],   4Sn02*V205*Na20*xH20.
Весьма существенным для катализатора этого типа является содер​жание в осадке свободной щелочи. Нейтральность раствора при осажде​нии достигается при связывании кислотой примерно 80% общей ще​лочности, что соответствует переходу в осадок 2,5-3 молей щелочи на каждый моль V205.
Катализатор приготовлялся [9] осаждением серной кислотой смеси силиката натрия, ванадата калия и станната калия при температуре около 70°С.
Полученный осадок отфильтровывался, отжимался и промывался теплой водой при тщательном растирании в течение 10 мин. По окончании промывки осадок отпрессовывался и формовался в виде колбасок, наре​зываемых в дальнейшем на цилиндрики размером 3-4 мм. Результаты испытания активности этого катализатора в лабораторной установке при различных температурах и объемной скорости около 35 приведены на рис. 1.
Превращение в 96-97% достигалось при объемной скорости около 95. Катализатор этого типа был исследован на заводском газе Константиновского контактного завода летом 1930 г. [10] в железном аппарате в ко​личестве 10 л.
Несмотря на благоприятные температурные условия, вследствие ра​боты в небольшом масштабе, достигнутые превращения лежали в преде​лах 94-98%.
За 10 дней, в течение которых велось испытание, активность катали​затора осталась неизменною. Эти испытания, показавшие высокую актив​ность этого образца, выявили, однако, и ряд недостатков: 1) малые объем​ные скорости, 2) потери ванадия в фильтрате при приготовлении катали​затора, 3) необходимость промывки, 4) отсутствие полной воспроизводи​мости при получении активных образцов.
С целью устранения этих недостатков по окончании полузаводских работ вновь приступили к лабораторным изысканиям.
Дли устранения промывок рецептура приготовления катализатора была изменена с цельно уменьшения образования солей в процессе осажде​ния катализатора. Для этого олово вводилось в виде раствора хлорного олова, кислотной которого соответствовала примерно 70% суммарной щелочности растворов силиката и ванадата. 
Благодаря этому отпала необходимость введения серной кислоты и, вследствие уменьшения количества солей, катализатор получился вполне удовлетворительной механической прочности, не подвергаясь промыв​кам. Характерно, что это изменение методики помимо упрощения привело также к значительному повышению активности катализатора и, что осо​бенно важно, постоянству его работы. Это следует объяснить отсутствием разрушения при тщательной промывке структуры цеолита вследствие вымывания свободных щелочей. Результаты исследования активности ка​тализатора этого типа при объемной скорости  100 приведены на рис. 2.
Для предотвращения потерь ванадия в фильтрате, неизбежных в пре​дыдущей рецептуре вследствие гидролиза станноцеолитового комплекса, с переходом в водный раствор щелочного ванадата изучалась возможность получения более устойчивых комплексов, не разлагаемых водой.
С этой целью был поставлен ряд опытов по замене в станноцеолитовом комплексе калия другими катионами. Вводимый металл должен удов​летворять следующим требованиям: 
1) образовывать нерастворимый станноцеолитванадиевый комплекс, устойчивый как в слабокислой, так и в слабощелочной среде; 
2) не осаждаться щелочами.
Наиболее полно этим требованиям удовлетворяет барий, введение которого в состав катализатора дает полноту фиксации V205 и значитель​но повышает его активность.
Содержащий барий катализатор готовился нейтрализацией растворов силиката натрия и ванадата калия четыреххлорным оловом до слабо​щелочной реакции при 60-70°С. При этом происходит осаждение станноцеолита ванадия и около 80% от присутствующей пятиокиси ванадия переходит в осадок. Барий вводится замещением в осажденный станноцеолит и благодаря повышенной устойчивости бариевого станноцеолитванадиевого комплекса ванадий полностью переходит в осадок.
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После перемешивания осадок отфильтровывается, отжимается и от​формовывается без промывки. Механическая стойкость катализатора впол​не удовлетворительна. Как видно из сказанного выше, этот образец, обоз​начаемый нами кратко БОВ, представляет собой цеолит, в неизменяемое ядро которого входит активный компонент V205 и двуокись олова, а в изменяемую часть - К20 и ВаО. Ориентировочно это можно выразить следующей структурной формулой:
[image: image240.jpg]o 1 2 3
Cymma Kamuowos, mr-ox8/F Si0,



[image: image21.jpg]0
AN 7,
0=80—0—V=O\ .

-0/




Результаты лабораторного исследования  [11] активности катализа​тора БОВ представлены на рис. 3 (объемные скорости: 1 — 35—55; 2 100-125; 3 - 130-140).
     Активность его вдвое больше активности станноцеолитванадиевого образца 1.
При приготовлении катализатора БОВ        недостаток щелочности  силиката и ванадата    покрывался   введением    калийной  щелочи.
             Большой     расход    ее    представлял    серьезные  затруднения   при   переходе   к       производству   катализатора   в заводском масштабе.  Замена калийной щелочи  натронной была связана со значи​тельным снижением активности катализатора.
Для устранения этого затруднения мы изменили методику приготов​ления в сторону некоторого уменьшения количества вводимого олова и замены натронного силиката калийным, что позволило исключить калий​ную щелочь. Эти изменения, значительно удешевив катализатор, не отра​зились на его активности. Все катализаторы, изготовленные описанным методом, представляют собою объемистые осадки белого или светло-желто​го цвета. После формовки и сушки некоторые из них принимают светло-розовый оттенок. При обработке в контактной печи при температуре 450-500°С сернистым газом происходит выделение свободной пятиокиси ванадия, и окраска катализатора становится интенсивно-желтой. После работы при низких температурах цвет катализатора переходит в светло-зеленый, что обусловливается образованием в этих условиях сульфата ванадила. Освобождающаяся под действием S02 свободная пятиокись ва​надия остается равномерно распределенной внутри скелета цеолита. Мик​роскопическое исследование, даже при увеличении в 800 раз, не позволяет обнаружить неоднородности строения. Высокая дисперсность выделяю​щейся пятиокиси ванадия, наряду со значительным развитием поверх​ности, и обусловливает повышенную активность (в несколько сот раз) цеолитов по сравнению с чистой пятиокисыо ванадия. Равномерное рас​пределение свободной V205 внутри устойчивого скелета предохраняет ее от рекристаллизации и обусловливает устойчивость ванадиевых катализа​торов этого типа при высоких температурах.
ИССЛЕДОВАНИЕ   ВЛИЯНИЯ 1НА  АКТИВНОСТЬ ВАНАДИЕВЫХ   КОНТАКТНЫХ   МАСС ВОЗМОЖНЫХ ЗАГРЯЗНЕНИИ ОБЖИГОВЫХ  ГАЗОВ
Как упоминалось выше, одним из существенных требований, предъявляе​мых к ванадиевым катализаторам, является устойчивость к загрязнениям обжиговых газов. Для выяснения, насколько удовлетворяем этому требо​ванию БОВ, было произведено исследование его устойчивости в отноше​нии таких примесей, как пары воды, хлористый водород, трехокись мышьяка, треххлористый мышьяк, селен, и специальных примесей, по​являющихся при сжигании углистых колчеданов, как то: окись и дву​окись углерода, углеводороды, сероводород и сероуглерод. Ниже при​водятся вкратце результаты этих исследований.
1. Наличие в газовой смеси водяных паров в количестве до 15% по объему в течение 15 ч не снижает превращения.
                                                                                       Таблица   1
	Количество

поглощенной

As2Os, г
	Процент
Превращений
	Константа
скорости
	Уменьшение, %

	0
	96,5
	24,12
	__

	1
	96,4
	23,68
	1,9

	2
	95,0
	19,48
	19,3

	3
	92,4
	10,66
	55,8

	4
	88,0
	6,09
	74,8

	5
	82,0
	2,03
	91,6
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 2.  Примесь хлористого водорода в количестве около 5 мг на литр газо​вой смеси не снизила выходов.
3.  При наличии в обжиговом газе паров трехокиси мышьяка, послед​няя полностью поглощается контактной массой, что сопровождается зна​чительным снижением ее активности (табл. 1).
На рис. 4 представлены изменения активности катализаторов СЦВ и БОВ, а также платины (по данным Макстеда) в зависимости от количест​ва поглощенной трехокиси мышьяка. Как видно из этого рисунка, умень​шение активности для ванадиевого катализатора прямо пропорционально количеству As203.
Воспроизводимость катализатора к отравлению (отравляемость). определяемая относительным уменьшением активности на единицу погло​щенного яда, очевидно, равна тангенсу угла наклона соответствующих прямых рис. 4. Значение этой величины для различных катализаторов представлено в табл. 2.
Из этих данных следует, что широко распространенный в литературе взгляд о полной устойчивости ванадиевых катализаторов по отношению к трехокиси мышьяка следует признать неверным.
Однако по сравнению с платиновыми контактными массами ванадие​вые катализаторы несравненно более устойчивы. Так, отравляемость ка​тализатора БОВ в 4000 раз меньше отравляемости платинового катализа​тора. Найденное уменьшение отравляемости оказывается все же недоста​точным для возможности исключения всякой очистки газа от мышьяка. Так, принимая среднее содержание мышьяка в колчедане в 0,1% и пере​ход половины его в газовую смесь [12], в контактный аппарат в отсутствие очистки будет попадать в сутки 13 кг As203 для системы производитель​ностью в 24 т монгидр/сутки, что приведет к снижению активности вана​диевой контактной массы в первом аппарате на 50% в течение 20 дней. Все же при применении ванадиевых катализаторов вопросы очистки га​зов от мышьяка, хотя и не устраняются целиком, однако в значительной мере теряют прежнюю остроту. Временные расстройства системы очистки не могут сколько-нибудь существенно отразиться на активности контакт​ной массы. Кроме того, возможна замена дорогой существующей очисти​тельной аппаратуры более простой, что позволит значительно снизить ка​питальные затраты при строительстве сернокислотных заводов. Аналогич​но трехокиси мышьяка влияет на каталитическую активность ванадиевых катализаторов хлористый мышьяк.
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Снижение активности ванадиевых катализаторов в присутствии со​единений мышьяка вызывается образованием в условиях контактного объе​ма пятиокиси мышьяка.     
                                                         [image: image22.jpg]K cxopocrmu

§

6
Hanwecmeo -noznousemisod Asy 0z, 2

Pue. 5.



                  
Накопление малолетучей пятиокиси мышьяка в контактной массе приводит к уменьшению активной поверхности и понижает упругость диссоциации пятиокиси ванадия, смещая тем самым температурный опти​мум в сторону более высоких температур. Так как реакция окисления As203 обратима при высоких температурах, то можно ожидать восстанов​ления каталитической активности отравленных мышьяком катализаторов путем продувки свободным от мышьяка газом при повышенной темпера​туре. Проведенные в этом направлении исследования подтвердили предпо​ложения об обратимости отравления мышьяком. Путем продувки при температуре 500-550°С воздухом или сернистым газом задержанный ка​тализатором мышьяк может быть удален, и каталитическая активность полностью восстановлена.
На рис. 5 приведены кривые отравления (1) и регенерации (2) путем продувки ванадиевого катализатора БОВ, описанного ниже (3 - кон​станта скорости).
4.  При изучении влияния селена, добавляемого в количестве до 25% от веса катализатора, обнаружилось снижение активности лишь при низ​ких температурах, меньше 400РС. При более высоких температурах селен беспрепятственно проходит через контактный объем, не задерживаясь ка​тализатором и не оказывая влияния на его активность. Отравленный се​леном катализатор восстанавливает свою активность при нагревании до более высоких температур (480-500°С).
Таким образом, при температурном режиме заводских аппаратов, учитывая повышенное парциальное давление селена в лабораторных опы​тах по сравнению с возможными на практике, присутствие селена следует признать неопасным для катализатора БОВ.
5.  Влияние паров серы. При упрощении очистительной установки,, возможном в случае работ с ванадиевым катализатором, следует учитывать возможность проникновения к катализатору паров несгоревшей серы [13].
С этой целью испытывалось влияние паров серы на наш катализатор. Исследование показало, что за 16 ч работы при пропускании серы в коли​честве 35% от веса катализатора снижения активности  не обнаружено. Поступавшая сера полностью сгорала.
6.  Исследование влияния двуокиси углерода на активность ванадие​вого катализатора показало, что углекислота, добавленная в количестве 10 об.%, не снижает активности контактной массы.
7.   Окись углерода, добавленная к газовой смеси в количестве 2- 3%, также не вызывала снижения активности при работе в течение 100 ч.
8.  Для выяснения влияния углеводородов к газовой смеси добавля​лись гептан, бензол, керосин, смазочное масло. В условиях нормального температурного режима контактной массы все эти примеси окислялись на ванадиевом катализаторе без снижения его каталитической активности при непрерывной работе в течение 100 ч.

9. При добавлении к газовой смеси сероуглерода в количестве 1% не наблюдалось снижения активности при работе в течение 100 ч.
Сероуглерод при этом полностью окислялся до С02. Также не было обнаружено уменьшения активности при добавлении к газовой смеси в течение 100 ч 2—3% сероводорода. Сероводород полностью окислялся до Н20 и S03.
ИССЛЕДОВАНИЕ  КИНЕТИКИ  ОКИСЛЕНИЯ   S02 И   ВЫВОД   ОПТИМАЛЬНОГО  ТЕМПЕРАТУРНОГО   РЕЖИМА
Кинетика контактного окисления сернистого ангидрида мало освещена в литературе.
Между тем совершенно очевидно, что построение оптимального тем​пературного режима заводских контактных аппаратов, их конструкция и условия эксплуатации должны основываться именно на кинетике, обес​печивая необходимые условия для достижения максимальной скорости реакции.
Поэтому перед переходом к заводским испытаниям ванадиевых ката​лизаторов мы сочли необходимым изучить кинетику окисления S02 на этих катализаторах  [14].
Немногочисленные работы по кинетике контактного процесса ограни​чиваются исследованиями платиновых катализаторов. Наиболее подроб​ные и достоверные исследования принадлежат Боденштейну и Финку [15] и Тейлору [16]. Последними авторами установлено следующее уравнение для скорости реакции:
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где а — концентрация S02 во время t; а1 - концентрация во время со​стояния равновесия; с - концентрация S03;  К - константа скорости реакции. Зависимость этой константы от температуры определяется соот​ношением
К = K0e-E/RT                          (2)
где R - газовая константа; Т - абсолютная температура;  Е - кажу​щаяся теплота активации, значения которой, вычисленные по данным различных исследователей, приблизительно постоянны в широком темпе​ратурном интервале и составляют в среднем 16 000 кал.
Для установления оптимальных условий промышленного использо​вания ванадиевых катализаторов и возможности более полного сравнения их с платиновыми нами было предпринято специальное исследование кинетики окисления S02 на этих катализаторах. Исследование велось ме​тодом протекания в аппарате, позволявшем осуществить изотермическое течение процесса.
В результате работы было установлено, что и для ванадиевых катали​заторов скорость реакции удовлетворяет уравнению Тейлора - Ленера.
Введя в это уравнение начальную концентрацию S02 -  a0,  степень превращения   во   время t — х  и    теоретически  возможное превращение при данной температуре -  хт, получим следующее исходное уравнение для расчета процесса конверсии:
[image: image26.png]


 = K[image: image28.png]


          (3)
[image: image29.jpg]g

000
7.

100

Puc.

6.

Puc.





Зависимость константы от температуры оказалась для ванадиевых ка​тализаторов более сложной.
Результаты экспериментального исследования представлены на рис. 6.  Прямая АВ соответствует Pt контактным массам, ломаная - ва​надиевому катализатору.
Как видно из этого рисунка, в случае ванадиевых контактных масс, в противоположность платиновым катализаторам, вместо одной прямой в широком температурном интервале получаются две прямые, пересекаю​щиеся при температуре около 440°С. Наклон правой прямой соответствует кажущейся энергии активации, равной 20 000 кал. Наклон левой пря​мой соответствует кажущейся энергии активации 50 000 кал.
Соответственно различен и внешний вид катализатора. После работы при температуре выше точки перегиба он желтого цвета, ниже - светло-зеленого. Полученные результаты указывают на неоднородность процесса окисления S02 на ванадиевом катализаторе. Б. Нейманн [6] с сотрудни​ками, изучив каталитическую активность в отношении окисления S02 ряда окислов, показали, что для большинства из них активность ограни​чивается со стороны низких температур образованием сульфатов.
Результаты настоящего исследования позволяют количественно про​следить это явление для ванадиевой контактной массы. Окисление S02 на этом катализаторе можно рассматривать аналогично схеме Тейлора - Ленера для платины как реакцию S02 с кислородом катализатора. Обра​зующийся S03, оставаясь на поверхности, замедляет процесс пропорцио​нально корню квадратному из концентрации S03 в газовой фазе. Основ​ное отличие ванадиевых катализаторов заключается в том, что, начиная с определенной температуры, скорость десорбции образовавшегося S03 или диссоциации его соединения с активным компонентом катализатора (вероятно образование сернокислого ванадила) становится меньше ско​рости образования и, как самый медленный этап, начинает определять скорость всего процесса окисления. Это объясняется более высоким темпе​ратурным коэффициентом процесса освобождения поверхности ванадие​вых катализаторов по сравнению с платиновыми. Для температур, пре​вышающих 440°С, реакция протекает на обоих катализаторах почти одина​ково, если не считать небольшого различия кажущихся теплот активации (20 000 кал для ванадиевой массы и 17 000 кал для платины). С понижением температуры ниже 440°С кажущаяся теплота активации для плати​ны остается постоянной вплоть до температуры 150°С (минимальная из исследованных температур), для ванадиевого же катализатора резко воз​растает до 50 000 кал, и соответственно скорость реакции начинает быст​ро спадать, составляя при 375°С всего 1/35 от скорости при 440°С. Из этой особенности ванадиевых катализаторов можно сделать ряд важных выво​дов для производственной характеристики этих контактных масс.
Полная аналогия процесса на ванадиевом и платиновом катализато​рах в температурном интервале работы заводских контактных аппаратов (450-550) доказывает возможность успешной замены платиновых масс ванадиевыми в существующих системах. Однако указанное выше быстрое снижение скорости реакции при температурах ниже 440°С вводит два усложняющих фактора в эксплуатацию контактных систем с ванадиевыми катализаторами. Во-первых, для пуска необходимо разогреть аппарат воздухом до 400-420°С; во-вторых, при эксплуатации температуру входа газа в контактную массу необходимо поддерживать не ниже того же уров​ня. Последний недостаток не является принципиальным, поскольку ра​циональное использование контактного объема требует при применении любых катализаторов начала процесса при возможно более высоких тем​пературах. В современных аппаратах, благодаря внутреннему теплообме​ну, достигается температура газа при входе в массу порядка 450-500°С при температуре входа в аппарат 250-300°С. Более существен первый не​достаток, усложняющий пуск. Усиление пусковых подогревателей тре​бует серьезного внимания при переходе на ванадиевые контактные массы.
Проведенное исследование позволяет вычислить изменение скорости реакции в зависимости от температуры и степени превращения.
Подставляя в уравнение (1) K = KoeE/RT    получим
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где Е - кажущаяся теплота активации, равная для ванадиевых катали​заторов при температуре выше 440°С 20 000 кал, при температуре ниже 440°С 50 000 кал. На рис. 7 изображены вычисленные по уравнению (4) кривые изменения скорости реакции с температурой для различных сте​пеней превращения для ванадиевого катализатора и пятипроцентного заводского газа. Каждой степени превращения соответствует своя опти​мальная температура. Соединяя м«аксимумы кривых, получим оптималь​ную кривую изменения температур вдоль слоя контактной массы, обеспе​чивающую максимальную скорость реакции
[image: image244.jpg]Crpocms cudpongecanca
oxmana,onm.eg,
3
!

s 50" 55
CX0pOEL 2UBPOZERUITUUY ZENCOHT -
menng



[image: image31.jpg]>

W

i, =
ZmIn

I T

S

P
5

T

e s

+
8

I
8

+
5

|
8

Yoim

Yoom|

|
™
§

|
©
&ulu




Последнее выражение позволяет вычислить время соприкосновения, необходимое для проведения различных частей процесса окисления. Из того уравнения, преобразованного в формулу
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где левая часть пропорциональна производительности, можно определять изменение производительности с изменением состава газа и находить оп​тимальные крепости для работы в заданных условиях.
Полученные формулы позволяют построить рациональный метод расчета контактных аппаратов, имеющий целью максимальное прибли​жение действительного температурного режима к оптимальному.

ЗАВОДСКИЕ ИСПЫТАНИЯ КАТАЛИЗАТОРА БОВ
На основании благоприятных результатов лабораторных исследований было решено произвести загрузку заводских аппаратов для выяснения возможности и рациональности замена платины ванадиевой массой на существующих контактных заводах, без изменения аппаратуры,
Для проведения работы Константиновским химкомбинатом была предоставлена система I производительностью 12,5 т моногидрата в сутки.
Система   снабжена:
1)  ручными печами Малетра производительностью 11 т колчедана в сутки;
2)  пыльной камерой длиной 6 м, высотой 3 м и шириной 2,8 м;
3)  чугунным газоходом длиной 9 м, диаметром 870 мм, футерован​ным  изнутри;
4)  свинцовым холодильником длиной 59 м овального сечения 1,10 * 0,60;
5)   форвашером;
6)  тремя промывными башнями, насаженными коксом, орошаемых:
   I   кислотой 2-3° Be   в   количестве   1   м3/ч; 
  II   кислотой 2-7° Be   в   количестве   1   м3/ч; 
  III  около 20°       Be   в   количестве   1    м3/ч;
7)  башней-фильтром, заполненной коксом, высотой 7—2 м, диаметр 1,5  м;
8)  тремя сушильными башнями, из которых первая насажена коксом, а последние кольцами     Рашига размеров 50x50, орошаемыми:
I  кислотой 62°              Be в количестве 1-1,5 м3/ч;
II  кислотой 64-65°        Be в количестве 6-7 м3/ч;
III  кислотой 65- 65,5°  Be в количестве 6—7 м3/ч;
9) брызгоулавливателем, представляющим собою горизонтальный цилиндрический котел, заполненный коксом, длиной 5,5 м, диаметром 1,7 м с количеством кокса около 8 м3;
10)  вентилятором Рута производительностью 40 м3/мин;
11) маслоотделителем, представляющим собой котел того же типа и размеров, что и брызгоулавливатель;
12)  огневым подогревателем типа Грилльо-Шредера с поверхностью нагрева 38-40 м2 с дутьевой топкой;  
13)   двумя контактными аппаратами системы Грилльо - Шредера старого типа без охладительного кожуха, снабженными изоляцией из обыкновенного кирпича толщиной 25 см, с воздушной прослойкой тол​щиной 7 см, диаметром 1,7 м, высотой 4 м с четырьмя полками;
14)  двумя экономайзерами трубчатого типа диаметром 1,5 м, высотой 4,621 м, состоящими каждый из 186 труб диаметром 48—51;
15)  ангидридным холодильником трубчатого типа диаметром 1,5 м, высотой 4,62 м с 130 трубками диаметром 70-76;
16)  абсорбционной установкой, состоящей из двух олеумных и од​ного  моногидратного  абсорберов.
Схема контактного узла допускает последовательное включение ап​паратов, одновременный впуск свежего газа в I и II аппараты, охлаж​дение газа после первого аппарата в промежуточном теплообменнике и непосредственное направление из I аппарата во II. Малая производителъность и низкая крепость газа не позволили, однако, осуществить ведение процесса с промежуточным теплообменом, и вторе й теплообменник приш​лось выключить.
Контактная масса для загрузки заводских аппаратов готовилась по описанной выше методике БОВ, исходя из ванадата калия, полученного от Московского завода Ределем, силиката калия, приготовленного на Константиновском зеркальном заводе, технического хлористого бария и хлорного олова, изготовленного хлорированием технического хлористо​го олова. Для приготовления массы была оборудована небольшая мас​терская, снабженная рядом деревянных освинцованных чанов для при​готовления растворов исходных компонентов, мешалками, прессом, фор​мовочными машинами и сушилкой. Процесс приготовления массы сла​гался из следующих операций: 

1) приготовления растворов силиката калия; 

2) приготовления растворов ванадата калия; 

3) приготовления растворов хлорного олова; 

4) приготовления растворов хлористого ба​рия; 

5) отмеривания и смешивания растворов силиката калия и ванадата калия, разбавления водой до содержания 20 г/л Si02 и нагревания острым паром до 70°С; 

6) медленного прибавления раствора SnCl4 при непрерыв​ном интенсивном перемешивании до нейтрализации 73% общей щелоч​ности; 

7) прибавления 20%-ного раствора хлористого бария и тщатель​ного перемешивания; 

8) фильтрования массы через полотно; 

9) отжатия ее под прессом до консистенции густого теста; 

10) отформовывания в ви​де колбасок диаметром 5 мм; 

11) сушки в токе воздуха при 80—100°С; 

12)  ломке  и  отсеве  мелочи.
Свежеотформованная масса содержала 70% влаги; после сушки при 70-80°С содержание воды снижалось до 20-25%. Окончательное уда​ление воды можно было бы провести в самом контактном аппарате, одна​ко, так как эта операция сопровождается уменьшением объема на 10- 15%, мы, опасаясь неравномерности залегания массы в конверторе, про​вели ее в отдельном аппарате. Масса была загружена в контактный аппа​рат соседней системы и прогревалась в токе воздуха в течение 3 сут. Температура входящего воздуха постепенно повышалась до 400-420°С. Всего было приготовлено контактной массы 1969 кг, или в пересчете на сухую массу 1841 кг. Результаты испытания средней пробы массы в ла​бораторной установке при объемной скорости 100 приведены в табл. 3 и  на рис. 8.
Просушенная контактная масса состояла из цилиндриков диаметром 4-6 мм, высотой 4-10 мм. Вес 1л - 0,5 кг. Содержание пятиокиси ва​надия-9,0%.   
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Таблица  3

	Время, ч
	Темпера​тура, °с
	Скорость
	% so2
входящей смеси
	% S02 вы​ходящей смеси
	Процент превра​щения

	12,40
	502
	400
	10,2
	0,79
	2,3

	13,05
	480
	400
	9,5
	0,525
	94,5

	13,30
	485
	400
	9,7
	0,485
	95,0

	—
	475
	400
	8,6
	0,335
	96,1

	—
	475
	400
	9,0
	0,325
	96,4

	14,15
	470
	400
	8,2
	0,335
	95,9

	14,30
	470
	400
	8,6
	0,31
	96,4

	15,05
	465
	400
	8,2
	0,282
	96,57

	15,15
	460
	400
	8,5
	0,282
	96,69

	15,30
	455
	400
	8,0
	0,264
	96,7

	15,50
	450
	400
	8,4
	0,260
	96,92

	16,05
	440
	400
	8,15
	0,238
	97,08

	16,30
	430
	400
	8,15
	0,268
	96,7


Результаты  измерения  гидравлического  сопротивления слоя массы высотой 130 мм при различных скоростях воздуха приведе​ны на рис. 9. Здесь w - фиктивная скорость газа в минуту; h — потеря давления в 1 мм водяного столба. Выражая гидравлическое сопротивле​ние формулой Рамзина [17]:
h = α(wn Н,
где Н - высота слоя в мм, ( - вес 1 м3 в кг, можно вычислить из приве​денных экспериментальных данных значение коэффициентов α и h : h, очевидно, равно тангенсу угла наклона (см. рис. 9), т. е. 1,33; α = 0,45.
Проведенный на основе этих данных расчет показывает, что величина гидравлического сопротивления контактной массы лежит в допустимых пределах и не может создать затруднений для работы вентилятора. Ме​ханическая прочность массы вполне удовлетворительна и после обработ​ки сернистым газом значительно возрастает, что совершенно исключает возможность  ее  механического  разрушения  во  время эксплуатации.
По окончании просушки контактная масса была перегружена в кон​тактные аппараты I системы.
Согласно произведенному расчету, были загружены следующие ко​личества массы на разные полки (табл. 4).
Для предотвращения просыпания массы, а также для уничтожения мертвых объемов контактной массы вблизи решетки катализатор поме​щался на подкладку из инертного материала. Предварительное исследо​вание показало непригодность для этой цели имевшегося в нашем распо​ряжении кварца, так как он растрескивался и поэтому не мог служить надежной подкладкой для массы. Поэтому мы заменили его керамикой, полученной дроблением битых колец Рашига. Кольца измельчались до размера 15—30 мм и насыпались на решетку сплошным слоем высотой 1,5 см.
Для измерения температур были установлены 10 термопар: при вхо​де в контактный аппарат и после каждой полки. Термопары железоконстантановые, длиной 1,5 и 2 м, были предварительно проградуированы по точкам. Количество газа, поступавшего в контактный аппарат, замерялось с помощью трубки Пито, установленной на прямом участке га​зопровода, между маслоотделителем и I теплообменником.
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Степень конверсии вычислялась по начальной и конечной концентра​циям сернистого газа. Анализ производился по методу Рейха: крепкого газа — перед первым теплообменником, слабого газа — после ангидрид​ного холодильника или олеумного абсорбера.
Анализ слабого газа после абсорбции производить нельзя, так как первая и вторая системы имеют общий моногидратный абсорбер. Анализ газа, содержащего S03, представляет известные затруднения вследствие быстрого разъедания каучука и обесцвечивания иода образующимися органическими продуктами. Для устранения этого газ перед поступле​нием в анализатор пропускался через промывалку с моногидратом для поглощения   S03.
Чтобы предохранить раствор иода от попадания брызг моногидрата, содержащего органические вещества, между промывалкой и анализато​ром помещался брызгоулавливатель, состоящий из банки, заполненной стеклянной ватой. Загрузка массы была закончена 28/VIII. Одновремен​но с разогревом аппаратов производилась изолировка всех газопроводов и второго теплообменника, вследствие чего разогрев аппаратов задер​жался до 8/IX.
Для разогрева второго аппарата до температур, допустимых для начала насыщения, было открыто лудло из подогревателя на второй контактный аппарат на 9 витков. Благодаря этому и сильной форсировке подогревателя удалось достичь следующих температур, приведенных в табл. 5.
9/IX открыт шибер из печей на пыльные камеры и пущен газ.
Постепенное нарастание крепости газа регулировалось лючками на холодильнике.
                                                                                                                                              Таблица  5

	Время, ч
	Давление после
вентиля​тора
	
	
	
	Показания термопар, °С
	
	
	

	
	
	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8
	9
	10

	8/IX
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	13
	93
	502
	492
	473
	449
	409
	420
	419
	412
	399
	375

	15
	98
	505
	499
	484
	463
	424
	425
	425
	419
	408
	462

	9/IX
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	15
	104
	505
	500
	485
	460
	420
	425
	425
	428
	406
	464


                                                                                                                                                                        Таблица  6

	Время, ч
	% so2
	
	
	
	Показания термопар, °С
	
	
	

	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	
	
	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8
	9
	10

	16
	0,2
	505
	500
	485
	463
	420
	425
	425
	419
	425
	385

	17
	0,45
	487
	503
	517
	410
	429
	419
	442
	437
	420
	392

	18
	0,51
	477
	495
	514
	490
	435
	413
	440
	435
	423
	395

	19
	0,41
	462
	490
	514
	517
	459
	413
	443
	455
	434
	405

	20
	0,52
	470
	494
	494
	534
	484
	417
	439
	471
	447
	414

	21
	—
	468
	505
	497
	492
	469
	407
	432
	465
	413
	475

	22
	—
	469
	514
	504
	495
	470
	405
	422
	492
	448
	502

	23
	—
	473
	527
	523
	510
	480
	415
	425
	429
	430
	425

	34
	—
	460
	500
	500
	495
	463
	420
	,440
	435
	425
	410


Изменение температур в процессе насыщения видно из табл. 6.
Перемещение процеccа насыщения с полки на полку можно ясно проследить по смещению максимального разогрева. При этом интерес​но, что этот разогрев  значительно превышает теплоту окисления S02.
Для содержания 0,5% S02 разогрев должен был бы составить всего около 18°, между тем, как видно из таблицы, он достигает 50-60°.
Это следует объяснить сильной экзотермичностью процесса насы​щения, что вполне понятно, учитывая наличие в контактной массе сво​бодных оснований.
В 5 ч, по выходе из ангидридного холодильника, появился хлор; в 7 ч появился туман после первого аппарата; в 11 ч появился туман пос​ле   второго   аппарата.
Крепость газа нарастала очень медленно, составив к 6 ч 9/IX всего 1,4%. В 17 ч удалось повысить крепость до 4-4,5% и через 20 ч крепость, постепенно нарастая, достигла 5—6%. Для ликвидации возможного восстановления массы она по окончании насыщения была разогрета до возможно более высоких температур: в первом аппарате, благодаря форсировке подогревателя, во втором - благодаря непосредственному пуску свежего газа из подогревателя во второй аппарат.
Максимальный разогрев во втором аппарате виден из табл. 7 и ра​зогрев  I  аппарата из табл.  8.
После этого температура постепенно снижалась до достижения оп​тимального режима. Превращение при этом постепенно повышалось и достигло 12/IX 95- Таблица  7 97%.
15/IX в 14 ч система была остановлена вследствие аварии огневого подогревателя. 18/IX, по окончании ремонта подогревателя, начат ра​зогрев контактных аппаратов воздухом. Во время разогрева разорвало газопровод, соединявший I аппарат со II, поэтому в дальнейшем мы были
                                                                                                                                                       Таблица  7
	Время, ч. мин
	Давление после
вентиля​тора
	Показания термопар, °С
	Крепкий газ
	Слабый газ
	Процент превращения

	
	
	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8
	9
	10
	
	
	

	10/IX
18.20 19.00 19.20 10.00
	14,6
14,6
14,6 
15,2
	445
447 445 447
	545
542 542 545
	532
530 532 533
	505
512 512 512
	488
478 477 477
	442
442 437 440
	532
537 534 532
	537
537 538 542
	517
520 520 523
	490
492 437 497 
	5,63
5,2 5,2 5,22
	0,02
1,07 1,23
-
	61,6
79,5 76,4
-


Таблица   8

	Время, ч. мин
	Давление после
вентиля​тора
	Показания термопар, °С
	Крепкий газ
	Слабый газ
	Процент превращений

	
	
	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8
	9
	10
	
	
	

	8.30

-
10.00 10.20 11.00
	17,5

-

-

-

-
	490 502 497 497 498
	595 607 604 601 601
	595 605 602 599 600
	578 585 581 581 580
	561 570 567 567 567
	477
485 484 482 475
	516 520 519 515 520
	515 525 522 522 524
	498 506 502 502 505
	487 485 482 463 482
	5,03 4,61

-

-
5,53
	0,52 0,52

-

-
0,49
	89,9 
89,8

-

-
91,8


принуждены вести процесс разогрева по рабочей схеме. Превращение держалось на низком уровне, так как большие потери тепла во втором экономайзере не позволяли зажечь II контактный аппарат (табл. 9).
23/IX в 5 ч, благодаря форсировке подогревателя, удалось зажечь второй аппарат, и превращение держалось до 14 ч на уровне 95,5-96%. После этого, вследствие плохого качества угля, упала температура входа в I аппарат, и соответственно снизилась температура во II до полного прекращения  процесса.
Таблица  9

	Время,
ч. мин
	Давление после вентиля​тора

	Показания термопар, °с
	
	Крепкий

газ
	Слабый газ
	Процент

превращений

	
	
	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8
	9
	10
	
	
	

	12.00
	61
	475
	543
	532
	517
	482
	335
	335
	337
	342
	336
	3,31
	0,83
	80,7

	12.30
	—
	475
	547
	536
	523
	490
	343
	342
	338
	341
	332
	3,32
	0,61
	81,7

	13.30
	61
	472
	552
	542
	530
	497
	353
	350
	335
	332
	327
	3,73
	0,72
	80,6

	14.00
	—
	467
	552
	542
	532
	495
	357
	352
	337
	342
	327
	4,14
	0,79
	80,6

	15.00
	—
	457
	555
	551
	540
	507
	367
	366
	361
	352
	339 1
	4,11
	0,87
	78,8


Разогреть второй аппарат удалось лишь после установки отвода с I контактного аппарата на П. Превращение при этом достигло 94-97% и  устойчиво  держалось  на  этом уровне.
УСТАНОВЛЕНИЕ ОПТИМАЛЬНОГО РЕЖИМА
Как указывалось выше, при обсуждении кинетики окисления S02 на ва​надиевых катализаторах одним из основных затруднений их использо​вания должно явиться быстрое уменьшение скорости реакции при сни​жении температуры ниже 440°С. В связи с этим представило значитель​ный интерес определение минимальной температуры входа для завод​ских аппаратов полочного типа. С этой целью были проведены опыты снижения температуры входа в I аппарат до начала затухания. Результа​ты представлены в табл. 10 и на рис. 10.
Как видно из этих данных, минимальная температура входа равна 380°С, ниже этой температуры снижать вход в I аппарат нельзя ни при каких условиях, так как происходит затухание верхних полок аппарата.
Результаты аналогичного исследования для II аппарата представлены на рис. 11. Минимальная температура входа составляет 430°С.
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Как видно из предыдущего, степень переработки S02 определяется всеми температурами в обоих аппаратах и достигает максимального зна​чения лишь при вполне определенной кривой изменения температур.
Однако скорость превращения в I аппарате настолько велика, что небольшие колебания в нем температур не очень сильно отражаются на конечном результате. Кроме того, вследствие малого выделения тепла во II аппарате соотношение в нем температур по отдельным полкам постоян​но в широких пределах изменения самих температур. Температура се​редины II аппарата может до известной степени, при прочих равных ус​ловиях, характеризовать температурный режим всей системы. Поэтому именно эта температура взята за основу при установлении оптимального температурного режима. Влияние ее на общий выход представлено на рис,  12.
Распределение температур по полкам, при нормальной работе сис​темы видно из приводимых в таблицах выписок из технического журна​ла, для различных крепостей газа. Максимальное превращение 95% лежит в интервале температур 450-480°С, т. е. в интервале 30°С, что вполне достаточно для заводской регулировки процесса.
Для общей характеристики работы системы в табл. 11 приведены среднемесячные превращения  за все  время работы системы.

Таблица 10

	Время,
ч
	Давление после

вентилятора
	Показания термопар, °С
	Крепкий

газ

	Слабый

газ

	Процент

превращений

	
	
	
	
	

	
	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8
	9
	10
	
	
	

	2/Х
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	1
	
	423
	494
	562
	561
	543
	457
	477
	493
	472
	450
	5,7
	0,35
	93,8

	2
	
	420
	490
	562
	560
	542
	457
	481
	493
	470
	451
	5,7
	0,35
	93,8

	3
	1,77
	420
	484
	561
	561
	542
	457
	481
	492
	470
	451
	5,4
	0,318
	94,1

	4
	
	415
	467
	555
	560
	540
	457
	481
	492
	470
	451
	5,0
	0,305
	93,9

	5
	
	410
	447
	555
	557
	540
	457
	477
	437
	470
	451
	4,8
	0,273
	94,3

	6
	
	422
	432
	4542
	560
	540
	455
	472
	485
	470
	451
	4,26
	0,208
	95,1

	3/Х
	
	412
	422
	532
	547
	527
	452
	467
	482
	467
	462
	5,3
	0,245
	95,4

	7
	
	412
	422
	532
	547
	517
	452
	467
	497
	462
	457
	5,3
	0,233
	95,6

	8
	18,4
	410
	420
	530
	551
	532
	451
	468
	475
	462
	443
	5,3
	0,233
	95,6

	9
	
	407
	421
	537
	556
	537
	451
	461
	475
	462
	445
	5,9
	0,275
	94,6

	10
	
	408
	419
	532
	555
	542
	450
	473
	480
	465
	446
	5,9
	0,318
	94,6

	11
	
	|405
	1415
	518
	1530
	515
	445
	460
	465
	455|
	440 
	5,3 
	0,270 
	94,9
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Как видно из таблицы, работа системы характеризуется в первые 8 мес средним превращением около 93%, несмотря на перегрузку в от​дельные периоды и частые остановки. В дальнейшем работа системы за​метно ухудшилась, что видно из снижения среднего процента превраще​ния примерно до 91% и перемещения температурного максимума со 2-й полки на 3-ю.
Это ухудшение работы системы можно было приписать ухудшению теплового режима, выразившемуся в снижении температур во втором аппарате. Действительно, разогрев во втором аппарате и общая темпера​тура значительно снизились по сравнению с первым периодом работы, Перемещение температурного максимума в I аппарате на 3-ю полку сле​дует приписать засорению 1-й полки окалиной, выносимой из огневого подогревателя. Низкое превращение в январе 1934 г. явилось следстви​ем протравления труб во втором теплообменнике. Анализ слабого газа непосредственно после второго аппарата соответствовал превращению около 92%. Возможно, что это послужило причиной снижения превра​щения в предыдущие месяцы. Во всяком случае основная причина сни​жения превращения заключалась в значительных потерях тепла перед вторым аппаратом. Поэтому во время остановки системы для смены труб второго теплообменника решено было изменить коммуникацию контакт​ного узла по схеме, предложенной начальником цеха, инженером А.  Е.  Гриневым.
Как уже упоминалось, низкая концентрация газов не позволяла осуществить промежуточный теплообмен. Второй теплообменник пришлось выключить, и система работала при последовательном включении кон​тактных аппаратов, без промежуточного теплообмена, но со сложной ком​муникацией, что вызывало значительные потери тепла.
Таблица  11
	Месяц

	1932 г.
	1933 г.
	1934 г.
	Примечания

	
	% превращения
	

	Январь
	—
	87,8
	81,5
	              1)    Неверный контроль

	Февраль
	—
	92,7 1)
	90,5
	             2)     Начато сжигание углистых
           колчеданов в количестве 30-40%

	Март
	—
	88,2
	91,4
	

	Апрель
	—
	93,4
	93,8
	

	Май
	—
	94,5
	94,9
	

	Июнь
	—
	91,9
	94,6
	

	Июль
	—
	94,9
	94,5
	

	Август
	—
	92,4
	96,8
	

	Сентябрь
	—
	89,9
	96,2
	

	Октябрь
	94,0
	91,0
	95,3
	

	Ноябрь
	94,2
	91,4
	94,8
	

	Декабрь
	—
	90,4 2)
	        94,9       |
	


Таблица   12

	Проба
	Температура, СС
	Процент
	Объемная
	Константа

	
	
	превра​щения
	скорость
	Скорости

	1 полка
	460
	95,2
	140
	19,82

	2    полка 
	460
	96,6
	140
	24,62

	3     полка
	460
	94,9
	140
	19,14

	4     полка
	460
	95,9
	140
	21,89

	Испытание   средней пробы до загрузки
	460
	96,5
	140
	24,12


Для уменьшения потерь тепла в I контактном аппарате высота его была значительно умень​шена, и вывод газа осуществлен через трубу, проходящую внутри аппара​та. Изменение схемы включения представлено на рис. 13. В конце февра​ля 1934 г. было произведено указанное изменение схемы включения аппа​ратов. Первый контактный аппарат был вскрыт, и контактная масса вы​гружена. При этом обнаружено, что в верхней части 1-й полки контакт​ная масса сцементирована пылью в сплошную корку, оставляя для про​хода газа лишь небольшое сечение по периферии аппарата. Со всех полок были отобраны пробы, после чего контактная масса была перегружена в новый аппарат.
Масса, находившаяся на 1-й полке, загружена на 4-ю полку, а быв​шая на 4-й - на верхнюю.
Слежавшаяся часть массы верхней полки была разрыхлена и отсеяна от пыли. Результаты лабораторных испытаний отобранных проб массы приведены в табл.  12.
Как видно из этих данных, активность контактной массы после рабо​ты в течение 18 мес почти не изменилась.
Анализ массы установил содержание на всех полках заметных коли​честв мышьяка: на 1-й полке - 0,003%, на 2-й полке - следы по Маршу.
Эти количества, достаточные для вывода из строя Pt контактной мас​сы, не отразились на активности катализатора БОВ.
Неизменность активности массы подтвердила также эксплуатация после переделки контактного узла, устранившая охлаждение газа перед вторым аппаратом. За апрель и май 1934 г. достигался тот же уровень превращения, что и в первые месяцы после загрузки {октябрь и ноябрь 1932   г.).

УСОВЕРШЕНСТВОВАНИЕ  МЕТОДИКИ  ПРИГОТОВЛЕНИЯ   КАТАЛИЗАТОРОВ   И   ИССЛЕДОВАНИЕ ВОЗМОЖНОСТИ   ИСПОЛЬЗОВАНИЯ ДЕШЕВОГО   ВАНАДИЕВОГО   СЫРЬЯ
Как следует из предыдущего, ванадиевый катализатор БОВ вполне удов​летворял по своей активности заводским требованиям, что позволяло поставить вопрос о широком внедрении его в производство взамен плати​новых контактных масс. Определенными затруднениями при этом явля​лись недостаток и сравнительно высокая стоимость ванадата калия, изготовляемого заводом Ределем, и необходимость введения в катализатор дефицитного импортного олова.
Таблица   13

	Род массы
	Константа скорости
	

	
	при 400°С
	при 450°С
	Вес 1 м3, кг

	БОВ
БАВ
Хромоцеолит
Хромоцеолит, 
приго​товленный на уральских щелоках
	1,4 

1,2
1,5

-
	17,8

 28,5 

28,2
29,8
	500 

430

 440
530


Поэтому по окончании заводских опытов нами было предпринято исследование возможности исключения олова из состава катализатора и использования дешевых источников ванадиевого сырья. Простое исключение олова из состава катализатора БОВ приводит к снижению  активности.                                              
Это указывает на то, что специфичная структура цеолитов весьма су​щественна для активности катализатора. Поэтому мы пошли по пути со​хранения цеолитной структуры, благодаря замене двуокиси олова други​ми компонентами, образующими цеолиты, а именно: окисями алюминия и хрома. Таким образом, удалось приготовить активные катализаторы на основе алюмо- и хромоцеолитов. Сопоставление свойств различных образ​цов приведено в табл. 13.
Основные ресурсы ванадия в СССР заключаются в керченских рудах и титаномагнетитах. Соответственно этому мы изучали возможность ис​пользования в качестве ванадиевого сырья ванадата кальция, изготовляе​мого Керченским заводом из шлаков при переработке керченских руд и содержащих ванадий щелоков, получаемых по методу Гиредмета из шлаков переработки ванадистых чугунов, получаемых в результате доменных пла​вок уральских титаномагнетитов. Применяя последовательную противоточную обработку ванадата кальция растворами поташа, удается дос​тигнуть достаточно полного извлечения ванадия при отсутствии карбо-натности в конечных щелоках, вредно влияющих на активность катализа​тора, как видно из рис. 14.
В полученных таким образом щелоках наряду с ванадатом калия со​держится избыток КОН. При приготовлении из них катализаторов как по методу БОВ, так и на основе алюмоцеолитов (метод БАВ) были получены образцы высокой активности, не уступающие контактным массам, из​готовленным из чистого ванадата калия.
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Таблица  14
	Аппарат
	Полка
	Вес, кг
	Объем, л
	Высота слоя, см

	I
	4 3 2 1
	144,5

147,0

51,0 1

41,0
	320

330

335 310
	11,5

12,0

12,5

11,0

	Всего ...
	583,5
	1295
	47

	II
	4 3 2 1
	276

254,5

246,5

267,5
	614

565

560

590
	24

23

23

24

	Всего ...
	1045,0
	2329
	94

	Всего     воздушно-су​хой массы…       
	1628,5
	3624
	141


Основное затруднение заключалось в этом случае в наличии в них значительных количеств хроматов. Оказалось, что шестивалентный хром является вредной примесью, значительно снижающей активность приго​товленного   из   него   катализатора. Попытки изменения методики в направлении снижения степени фик​сации хрома не привели к значительному успеху.
Более удачным оказался метод восстановления хроматов до трехва​лентного хрома с помощью сернистого газа и приготовление из обработан​ных таким образом щелоков катализаторов типа хромоцеолитов. Полу​ченные этим способом катализаторы из уральских щелоков с большим со​держанием хрома по своей активности даже несколько превосходят образ​цы БОВ и БАВ.
Новая методика изготовления ванадиевых катализаторов БАВ и спо​соб переработки ванадата кальция были использованы при изготовлении массы для систем II и III Константиновского химического завода.
В результате обработки ванадата кальция поташем получались щелока, содержащие от 15 до 30 г пятиокиси ванадия в литре и значитель​ное количество КОН. Катализатор готовился осаждением смеси этих ще​локов с силикатом калия раствором хлористого алюминия.
Избыточная щелочность покрывалась добавлением к раствору хло​ристого алюминия соляной кислоты и хлористого бария. По окончании осаждения осадок обрабатывался далее, как описано выше, по мето​дике БАВ.
Результаты лабораторного испытания средней пробы контактной мас​сы, приготовленной для загрузки второй системы, приведены на рис. 15.
Вес одного литра 0,45 кг. Содержание пятиокиси ванадия 9%. Меха​ническая прочность и гидравлическое сопротивление те же, что и для мас​сы БОВ. Повышенная активность позволила значительно уменьшить ко​личество загружаемой массы. Всего во вторую систему, согласно приве​денному расчету, были загружены следующие количества контактной мас​сы (табл. 14).
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                                                   Таблица  15

	Вход в I аппарат
	Запроекти-
ровано
	Действи-
тельно

	
	420°С
	380°С

	После 1 полки
	__
	460°С

	После 2 полки
	—
	—

	После 3 полки
	—
	530°С

	Выход из I аппарата
	535°С
	500°С

	Выход из II аппарата
	495°С
	480°С

	После 1 полки
	500°С
	480°С

	После 2 полки
	487°С
	—

	После 3 полки
	476°С
	460°С

	После 4 полки
	463°C
	450°С


Оборудование II системы такое же, как и I. Схема включения кон​тактных аппаратов соответствует рис.  13.
В табл. 15 приведен запроектированный и действительный темпера​турный режим.
Наиболее существенным из этих данных является значительное сни​жение температуры входа для катализаторов БАВ с 405 (БОВ) до 380°С. Это доказывает, что при применении катализатора БАВ не наступает ка​кого-либо осложнения температурного режима по сравнению с платино​выми контактными массами.
В табл. 16 даны средние месячные данные о превращении на II систе​ме. С конца ноября система работает на шихте, содержащей 30-40% уг​листого колчедана.
Как видно из этих данных, работа системы отличается большой устой​чивостью, несмотря на значительные колебания концентрации S02 и кис​лорода. III система КХЗ была также загружена БАВ. Вследствие недо​статка массы пришлось загрузить в аппарат и платиновую массу в коли​честве около 1/2 всей массы по объему. Система работает с хорошими по​казателями, однако наличие платины лишает результаты работы этой системы   принципиального   интереса.

ИСПОЛЬЗОВАНИЕ   УГЛИСТЫХ   КОЛЧЕДАНОВ
Устойчивость ванадиевой контактной массы в отношении СО, С02? угле​водородов и других возможных примесей, появляющихся при сжигании углистых колчеданов, позволяет поставить вопрос об использовании это​го вида сырья при контактном способе производства на ванадиевых ката​лизаторах. Кроме возможного влияния на активность контактной массы при переходе на сжигание сырья, содержащего углерод, можно опасаться также уменьшения скорости реакции из-за смещения равновесия в сторо​ну диссоциации трехокиси серы вследствие снижения концентрации кис​лорода в газовой смеси. Влияние этого фактора можно учесть, основы​ваясь на уравнениях кинетики процесса. Расчет [18] показывает, что при содержании в шихте 5% углерода оптимальная концентрация сернистого газа снижается до 6,1%, при 10°С - до 5,1; при 15°С - до 4,4% против 7,4% для безуглеродистой шихты. Соответственно этому общий объем газовой смеси, подлежащий переработке, возрастает в 1,21; 1,45 и 1,65 ра​за. При сохранении постоянного превращения производительность кон​тактной массы с увеличением содержания углерода в сырье непрерывно снижается: при 5% углерода на 9,2%; при 10% углерода на 16,3%; при 15%   углерода   на   22,9%.
При сохранении постоянной производительности с увеличением про​цента углерода в шихте снижается степень превращения. Если при безуглеродистой шихте превращение составляет 96%, то при 5% углерода оно снижается до 95%, при 10% - до 94,9 и при 15% - до 93,9%. Так как при работе на ручных печах концентрация S02 составляет около 5%, то представляется возможным без снижения производительности системы перейти на работу с шихтой, содержащей до 10% углерода. Для проверки этого вывода были проведены опыты сжигания углистого колчедана на системах I и II Константиновского химического завода. Эти данные пока​зали, что степень превращения начинает заметно снижаться лишь при содержании углерода в шихте свыше 5 %, при одновременном закреплении газа до 6—6,5%. Наблюдавшееся в этих случаях снижение протекает значительно резче, чем предполагаемое на основании кинетического рас​чета. Это объясняется перегревом системы, особенно значительным при повышении концентрации S02, в результате чего уменьшение концентра​ции кислорода снижало гораздо больше теоретическую степень превра​щения, чем это ожидалось при Т° расчета (450°С). Соответственно этому предельная безопасная загрузка углистого колчедана оказалась равной 30-40% от веса шихты, что соответствует содержанию в шихте 5-6% углерода.
При работе на такой загрузке системы дают те же показатели, что и при работе на безуглеродистом сырье. В результате проделанных опытов обе системы были переведены на постоянную работу с указанной ших​той. Среднемесячное превращение за этот период приведено выше в табл. 11 и 16.
Таким образом, можно считать доказанным возможность работы на ванадиевой контактной массе в случае ручных печей на шихте, содержа​щей 5-6% углерода. Устранение перегрева во вторых контактных аппа​ратах позволит еще несколько повысить этот предел без заметного влияния на степень превращения и производительность системы. В случае механи​ческих печей, позволяющих достигать оптимальной концентрации S02 при работе на безуглеродистом сырье 7-7,5%, переход на шихту, содержащую углерод, должен сопровождаться снижением концентрации S02, а следо​вательно, и снижением производительности. Наиболее выгодная добавка углистого колчедана в шихту определится в этом случае сравнительной стоимостью углистого и рядового колчеданов.

ОСНОВНЫЕ   РЕЗУЛЬТАТЫ И НАПРАВЛЕНИЕ ДАЛЬНЕЙШИХ РАБОТ
Приведенная сводка лабораторных и заводских работ, посвященных изу​чению ванадиевых катализаторов, указывает на полную возможность при​менения ванадиевых контактных масс взамен платиновых в контактном производстве   серной   кислоты.
Для решения вопроса о рациональности такой замены необходимо со​поставить основные свойства этих катализаторов. Наиболее существен​ным при этом является общая активность, нижний температурный   предел, устойчивость в отношении примесей, стоимость и доступность сырья. Сравнительная активность платиновых и ванадиевых масс характеризу​ется табл.   17.
Таблица  17

	
	Константа скорости реакции при 450°С
	

	Род массы
	на едини​цу обьема
	на едини​цу веса
	 на единицу веса актив​ного компо​нента
	Исследователь

	Платинированный   асбест  с  10% Pt
	7,5
	—
	—
	Книтч

	Платина на сернокислом магнии 0,3%  Pt (Констан-тиновский завод)
	3,4
	6,0
	2000
	Лаборатория    катали​за Укрнихима

	Платинированный    сили-кагель,   наготовленный   за​водом  Семашко   (Рубежанский завод)
	2,6
	
	
	Тоже

	Пятиокись    ванадия    на пемзе
	0,4
	1,4
	12,0
	     »

	Ванадиевый   катализатор Seiden C°
	6,2
	—
	—
	А. Егер

	Станно-цеолит ванадия
	4,5
	7,5
	98,0
	Тоже

	БОВ Укрнихима 
(Констан-тиновский завод, система I)
	6,7
	13,4
	134,0
	Лаборатория    катали​за    Укрнихима

	Бариево-ванадиевый    ка​тализатор,     изготовляемый заводом Семашко
 (Рубежанский завод)
	6,0
	12,0
	109,0
	Тоже

	БАВ Укрнихима 
(Константиновский завод)
	7,8
	17,3
	173,0
	    »


Наиболее характерна с технологической точки зрения константа, от​несенная к единице объема, так как она определяет размер аппарата и гидравлическое сопротивление. В этом отношении ванадиевые катализа​торы БОВ и БАВ значительно превосходят современные платиновые мас​сы (платина, нанесенная на силикагель или сернокислый магний) и не ус​тупают даже платинированному асбесту. Значения константы скорости, отнесенные к единице веса активного компонента, для ванадиевых катали​заторов значительно ниже, чем для платины на силикагеле и MgS04, что соответствует расходу на единицу производительности нятиокиси вана​дия, примерно в 15 раз большему, чем платины. Это увеличение, однако, теряет значение при сопоставлении стоимости платины и пятиокиси вана​дия,  1 кг Pt, по данным Цветметсбыта,  стоит 2000 дол., 

 1 кг V205 - 0,75 дол.
Расходы на приготовление невелики и примерно одинаковы для вана​диевой массы БАВ и платины на силикагеле.
Менее благоприятны для ванадиевых катализаторов результаты сравнения при температурах ниже 450°С.  Как указывалось выше, начиная с этой температуры константы скорости реакции на ванадиевых катализа​торах начинают резко снижаться соответственно увеличению кажущейся теплоты активации до 50 000 кал. Поэтому уже при 375° С константа ско​рости на ванадиевых катализаторах становится меньше, чем для плати​новых, а при 350°С реакция практически прекращается.
Существование резкого перелома вблизи 450°С является общим для всех ванадиевых контактных масс, так как определяется образованием в этих условиях сульфата ванадила. При нормальном режиме контактных аппаратов это обстоятельство малосущественно, так как рабочие темпера​туры в обоих конверторах лежат выше температурного предела, во вся​ком случае для активных ванадиевых масс. Более серьезным является за​труднение при пуске системы, так как для начала реакции необходимо подогреть газы до более высоких температур, чем в случае платины. Это требует форсировки в этот период огневых подогревателей. Опыт эксплу​атации константиновских систем показал, что подогреватели с чугунными трубами свободно справляются с этой задачей. Смогут обеспечить необхо​димую температуру входа и железные трубчатые подогреватели, если они не слишком далеко отстоят от контактного аппарата. Сохранение при за​грузке   некоторых   систем   ванадиевой   массой,   изготовляемой   заводом им. Семашко, на 1-й полке I аппарата Pt контактной массы вряд ли мож​но признать рациональным, хотя это и вызывается отчасти трудностью за​жигания   ванадиевой   контактной массы, изготовляемой   этим   заводом. Первая полка находится в самых неблагоприятных условиях в отношении механических загрязнений и ядовитых примесей и следует ожидать быст​рой порчи находящейся на ней платины. Кроме того, сохранение хотя бы части платины закрывает путь к дальнейшему усовершенствованию про​цесса в отношении упрощения очистки, т. е. не позволяет реализовать основное преимущество ванадиевых катализаторов. Поэтому необходимо форсировать применение ванадиевых катализаторов типа БАВ со сравни​тельно   низкой   температурой  зажигания,   исключающей  необходимость загрузки платины. Этот последний образец, конечно, не предел, и необ​ходимо продолжать изыскания ванадиевых катализаторов, активных при еще более низких температурах. Значительных успехов в этом направле​нии можно будет добиться, вводя в состав катализаторов добавки, пони​жающие упругость диссоциации сернокислого   ванадила. В этом направ​лении нами ведутся в настоящее время лабораторные изыскания. Вана​диевые катализаторы являются устойчивыми в отношении всех загрязня​ющих примесей, кроме соединений мышьяка. Но и в отношении последне​го яда они приблизительно в 40 000 раз устойчивее платиновых контакт​ных масс. Это позволяет не опасаться случайных расстройств очиститель​ной аппаратуры. При работе I системы КХЗ в газах перед контактным ап​паратом систематически обнаруживался мышьяк, и тем не менее за 18 мес работы не произошло снижения активности контактной массы. Повышен​ная устойчивость позволяет, кроме того, поставить вопрос о значительном упрощении очистительной аппаратуры.  Как известно,  при охлаждении обжиговых газов содержащаяся в них трехокись мышьяка захватывается главным образом туманом серного ангидрида, для отделения которого при​ходится прибегать к сложным и дорогим методам охлаждения и фильтро​вания. Поскольку при применении ванадиевых катализаторов задача ог​раничивается удалением лишь основных количеств соединений мышьяка, представляется возможным улавливать мышьяк из горячих обжиговых газов путем хемосорбции и непосредственно направлять очищенные таким способом газы в контактные аппараты. В настоящее время в нашей лаборатории изучается хемосорбция As40G цеолитами некоторых металлов в условиях контактного производства.
Устойчивость ванадиевых катализаторов в отношении продуктов сго​рания углистых колчеданов позволяет применить это дешевое сырье в производстве  серной  кислоты  контактным способом.
Как следует из кривой рис. 15, для максимального использования контактной массы необходимо начинать процесс при высоких температу​рах (500-600°С) и в дальнейшем снижать температуру по мере увеличения степени превращения согласно оптимальной температурной кривой. В аппаратах полочного типа такое осуществление процесса невозможно, так как во избежание перегрева в конце аппарата температуру входа прихо​дится держать значительно ниже оптимальной. При ванадиевых контакт​ных массах дело ухудшается еще вследствие высокой нижней границы допустимых температур входа. В результате этого неизбежен некоторый пе​регрев в конце II аппарата.
Поэтому для ванадиевых контактных масс особенно целесообразным является применение контактных аппаратов типа Егера - Бертча или более простых трубчатых. В последнем случае во избежание перегревов рационально располагать контактную массу в трубках отдельными слоя​ми, оставляя промежуточные охладительные пояса. В аппаратах этого типа при невысокой температуре входа газа в аппарат (220-250°С) тем​пература поступления газа в контактную массу составляет 450-470°С, чем сильно сокращается зона разогрева.
Контактная масса является ведущим фактором в развитии сернокис​лотного производства. Свойства катализаторов (устойчивость к отравле​нию, оптимальный температурный режим и др.) определяют оформление большинства стадий производства (охлаждение газов, очистка, контакт​ный узел). Замена платиновых катализаторов ванадиевыми, благодаря их высокой активности, а главное устойчивости, открывает здесь новые широкие  возможности.
Ближайшей задачей является использование этих преимуществ ва​надиевых контактных масс, подъем всего контактного производства на новый технический уровень.
Возможные при этом упрощение и удешевление контактного произ​водства настолько значительны, что, несомненно, обеспечат ему монополь​ное положение в сернокислотной промышленности.
В проведении работ, описанных в данной статье, принимали участие следующие сотрудники лаборатории катализа: Гуминская, Плигунов, Соколова, Прокупец,  Варламов, Ландау, Зильберман и Серпер.
В проведении заводских работ принимали участие работники Константиновского химического завода. Особенно большую помощь оказали нам технический директор завода Л. В. Сангурский и начальник контакт​ного цеха А. Е.  Гринев.
ВЫВОДЫ
1. Синтезированы и изучены активные ванадиевые катализаторы на основе алюмо-станно-хромоцеолитов ванадия, не уступающие по своей актив​ности лучшим платиновым контактным массам при температурах 450°С. 
2. При работе в аппаратах полочного типа без промежуточного тепло- обмена эти катализаторы позволяют достигать среднемесячных выходов  порядка 94-95% при небольшой форсировке подогревателя.
3. Описанные контактные массы не меняют своей активности со вре​менем. После работы в течение 27 мес контактная масса BOB полностью сохранила  свою  активность.
4.  Эти катализаторы оказываются нечувствительными к таким загряз​нениям обжиговых газов, как пары воды, окись и двуокись углерода, сероуглерод, тяжелые и легкие углеводороды,  НСl и селен.
Соединениями мышьяка эти катализаторы отравляются, однако устой​чивость их в отношении этого яда в несколько тысяч раз превосходит ус​тойчивость платиновых контактных масс. Временные расстройства ра​боты очистительной аппаратуры не отражаются поэтому на их работе.
5.  Описанные ванадиевые катализаторы устойчивы в отношении всех примесей, появляющихся при сжигании углистых колчеданов. Система I KX3 работала в течение 8 мес на шихте, содержащей 30-40% углис​тых колчеданов, без снижения активности.
6.  Кажущаяся теплота активации составляет для описанных катали​заторов при температуре выше 440°С 20 000 кал и ниже - 50 000 кал. Со​ответственно этому при понижении температуры за этот предел скорость реакции начинает быстро падать. В условиях полочного аппарата мини​мальная температура входа в контактную массу составляет для катализа​тора ВОВ 405°С и БАВ - 380°С.
7.  Разработаны способы приготовления активных катализаторов опи​санной структуры, исходя из ванадата кальция и щелоков, получаемых из шлаков металлургической переработки титаномагнетитов.
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3.   ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ   ОСНОВЫ   ПОДБОРА,
ПРИГОТОВЛЕНИЯ И ИСПОЛЬЗОВАНИЯ ПРОМЫШЛЕННЫХ  КАТАЛИЗАТОРОВ
[3rd International Congress on Catalysis, Amsterdam, 1964. Proceedings.— Amsterdam, 1965.— V. l.— P.   163—183]
ВВЕДЕНИЕ
Мы являемся свидетелями огромных успехов, достигнутых в химической промышленности и других областях, благодаря широкому использованию каталитических методов. Широкое развитие получили исследования в об​ласти теории катализа. Подтверждением вышесказанного может быть ре​кордное число докладов, представленных на этот конгресс, а также орга​низация специализированных исследовательских институтов катализа в Японии, ГДР, Франции, СССР и издание новых журналов, таких как «Кинетика и катализ» в СССР, “Journal of Catalysis” в США, “Shokubai” в Японии.
Организационный комитет этого конгресса проявил интерес к той ро​ли, которую сыграли теоретические исследования в решении проблем промышленного   катализа.
Этот вопрос был детально рассмотрен в блестящей лекции проф. Хайнемана [1] на втором Международном конгрессе по катализу, состояв​шемся в Париже в 1960 г. Проф. Хайнеман делает довольно-таки песси​мистический вывод, отмечая, что все наиболее значительные открытия в области промышленного катализа за последние 70 лет основывались на эмпирических работах, а не следовали из теоретических представлений.
Я полагаю, что роль теории в области катализа мало чем отличается от роли теории в других областях химии. В связи с последним заявлением я бы хотел вспомнить высказывание Д. И. Менделеева относительно роли теории в химии [2]. Менделеев предостерегал от «трех одинаково губи​тельных крайностей: утопии мечтательности, желающей постичь все од​ним порывом мысли, ревнивой косности, само довольствующейся достиг​нутым, и кичливого скептицизма, ни на чем не решающегося остановиться»;
Я думаю, что, не впадая ни в одну из этих трех крайностей, можно утверждать, что теория катализа была в последние годы обогащена целым рядом теоретических обобщений, которые оказались полезны для решения проблем практического значения.
Я не имею возможности назвать здесь всех выдающихся ученых, ра​боты которых стимулировали этот прогресс, но мне бы хотелось отметить блестящие работы голландской школы катализа во главе с проф. Де Бу​ром, Схейтом, Цвитерингом, Захтлером и другими известными учеными.
Сам факт того, что этот конгресс проводится в Голландии, можно счи​тать прямым подтверждением большой роли  этой школы.
Я попытаюсь доказать справедливость этой точки зрения на призере рассмотрения следующих трех проблем: 1) предвидения каталитического действия; 2) научных основ приготовления катализаторов; 3) масштабного перехода для  каталитических процессов  и  их  оптимизации.
ПРЕДВИДЕНИЕ   КАТАЛИТИЧЕСКОГО   ДЕЙСТВИЯ
Предвидение каталитического действия, необходимое для подбора катали​затора для данной реакции, является одной из наиболее сложных и важ​ных проблем теории катализа. Трудности, связанные с решением этой проблемы, были охарактеризованы профессором Вайсом в его вводной статье к 13-му тому “Advances in Catalysis” [3]: «Можно сделать вывод о том, что нет принципиального различия между проблемами каталитиче​ской реакционной способности и вообще химической реакционной способ​ности, но первая проблема является более сложной...»
Однако скорость простого некаталитического взаимодействия даже простых молекул не может быть теоретически предсказана. Отсюда сле​дует, что общее решение проблемы теоретического исследования состава катализатора на основе электронной структуры реагентов связано с не​преодолимыми трудностями. Тем не менее теоретические выводы могут значительно помочь в выборе направлений эмпирического поиска катали​заторов.
В чем это заключается? Во-первых, в выяснении природы каталитиче​ского действия и его химического характера. Сейчас общепринятым фак​том является то, что ускорение химических реакций в присутствии ката​лизатора возможно благодаря появлению нового, более простого реак​ционного пути в результате промежуточного химического взаимодействия реагентов с катализатором. Образование промежуточных соединений не обязательно, и катализатор может быть определен как вещество, изме​няющее скорость реакции благодаря участию в образовании активного комплекса хотя бы в одной стадии реакции. Это означает, что корреляция между химическими свойствами реагентов и катализатора играет опреде​ленную роль в решении проблемы подбора катализатора.
Вторым важным вопросом является классификация каталитических реакций. Важные рекомендации в этом направлении были даны Рогинским [4], Ройтером [5] и другими учеными. Я остановлюсь лишь на одном под​ходе к классификации реакций, основанном на природе промежуточного химического взаимодействия реагентов с катализаторами. Следует выде​лить два основных класса  каталитических реакций.
а. Гемолитические каталитические реакции, такие как окисление, гидрирование, дегидрирование, гидрообессеривание, синтез из СО и водо​рода и т. д. В этом случае промежуточное взаимодействие с катализатором включает в себя как гомолитический разрыв химических связей в реаген​тах с образованием неспаренных электронов, так и гомолитическое свя​зывание с участием электронов катализатора. Как показано на рис. 1, все элементы, соединения которых являются активными компонентами промышленных катализаторов этого класса реакций, представляют собой переходные элементы с незаполненными а-оболочками. Однако элементы с незаполненными f-оболочками и их соединения также могут быть активны​ми  в отношении этих реакций.
Правило о специфической роли переходных элементов не является абсолютным, соединения, не содержащие этих элементов,   также   могут
Говоря о прогрессе в теории катализа, я ни в коей мере не утверждаю, что специалисты в области теории катализа всегда способны быстрее най​ти желаемый катализатор, чем ученые, работающие на чисто эксперимен​тальном уровне. Я совсем в этом не уверен. И все же я не сомневаюсь в том, что экспериментаторы, даже те, которые далеки от теории катализа, осознанно или неосознанно, активно пользуются теорией в своих работах. быть каталитически активными в отно​шении гомолитических реакций, но их активность, видимо, намного ниже, так как ни один катализатор, не содержа​щий переходного элемента, не получил практического применения.

б. Гетеролитические каталитиче​ские реакции. К этому классу отно​сятся реакции каталитического кре​кинга, изомеризации,   алкилирования,
циклизации и ароматизации углеводородов, дегидратации спиртов, гидра​тации олефинов, этерификации и др. Промежуточное взаимодействие в этом случае включает в себя гетеролитическое связывание либо посредст​вом неспаренной электронной пары катализатора или реагента, либо по​средством электронной пары, образованной в результате гетеролитическо-го разрыва связей в реагенте. Большинство промышленных катализаторов, применяемых для осуществления этих реакций, имеют кислотные свой​ства; наличие в их составе переходных элементов не обязательно.
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Разделение каталитических реакций на указанные классы не явля​ется однозначным, тем не менее такая классификация оказывает сущест​венную помощь в подборе катализаторов.
Третьим источником помощи, предоставляемой теорией, в подборе ка​тализаторов являются некоторые закономерности, которые связывают сос​тав и структуру определенных групп катализаторов с их каталитическими свойствами   в   отношении   конкретных   классов   реакций.
Поиск таких частных закономерностей в области каталитической активности ведется давно. В этой связи я упомяну Оствальда [6], который 80 лет назад установил, что каталитическое действие разбавленных кислот пропорционально их электропроводности. Эта зависимость, сыгравшая важную роль в развитии физической химии растворов, была первой за​кономерностью, на основе которой можно было предсказывать каталити​ческую активность кислот. Много позже она привела к более общей зако​номерности  в  теории  гетеролитического  катализа.
Существует много разнообразных подходов к поиску частных зако​номерностей каталитического действия. Общим моментом для всех под​ходов является концепция оптимального значения энергии промежуточ​ного взаимодействия реагентов с катализатором. Невыгодность слишком высокой или слишком низкой энергии промежуточного взаимодействия достаточно очевидна. Оптимальное значение энергии может быть оценено по уравнению Бренстеда — Поляни [7, 8], связывающему изменение энергии активации (Ai?), теплоты (Ag) и свободной энергии химической реакции:   [image: image38.png]
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q   (0 < α< 1).
Темкин [9] успешно использовал это уравнение для описания хемосорбции и катализа на неоднородных поверхностях. Семенов [10] доказал справедливость этого выражения для большого числа гомогенных реак​ций, включающих свободные радикалы, и рассматривал его как одну из наиболее  общих  закономерностей  в  химической кинетике
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Следует отметить, однако, что это соотношение не является строгим и, очевидно, лишь приблизительно отражает более общую зависимость. Olio будет тем точнее, чем уже область объектов, к которым оно приме​няется.
Большой заслугой Баландина [11] является применение оптимальной энергии промежуточного взаимодействия для решения проблемы подбора катализаторов в виде принципа энергетического соответствия мультиплетной теории. Этот принцип не ограничен, однако, представлениями мультиплетной теории и может быть использован для любой схемы каталити​ческой   реакции.
Практически важные закономерности были определены для много​численной группы гетеролитических каталитических реакций, в которых промежуточное взаимодействие реагентов с катализатором имеет протолитическую природу. Сюда можно отнести хорошо известные правила Брен-стеда и Гаммета для гомогенного кислотно-основного катализа, связываю​щие каталитическую активность и изменение свободной энергии протонирования  катализатора.
Эта закономерность справедлива также для твердых катализаторов протолитического   действия.
 Как показали исследования Дзисько с сотрудниками [12] твердых катализаторов различной кислотности, каталитическая активность изме​няется с кислотностью катализатора в соответствии с правилом Гаммета. На рис. 2 показана логарифмическая зависимость предэкспоненциального множителя константы скорости реакции для одного кислотного центра от кислотности,   характеризующейся   значениями  функции   Гаммета.
Для некоторых других гетеролитических реакций также была найдена взаимосвязь между изменением свободной энергии промежуточного вза​имодействия реагентов с катализатором и его каталитической активностью. Как следует из данных, полученных Гельбштейном с соавторами [13] (рис. 3), логарифм константы скорости гидрохлорирования ацетилена на некоторых хлоридах меняется линейно с изменением свободной энергии образования комплексов  этих хлоридов с ацетиленом.
Следует отметить, что все эти закономерности справедливы лишь для узкого  круга  катализаторов,  имеющих   близкую  химическую природу.
В последние несколько лет предпринимались попытки найти частные закономерности для гемолитических каталитических реакций. Основная трудность при этом заключается в оценке энергии промежуточного взаимо​действия между реагентами и катализатором, особенно в случае гетеро​генного катализа.
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Как очень грубую оценку энергии взаимодействия ре​агента с катализатором можно принять энергию образования соответствую​щего кристаллического соединения, например энергию превращения ме​талла в окисел или высшего окисла в низший и т. д. Интересно, что этот метод очень приблизительной оценки был использован рядом ученых для нахождения закономерностей изменения каталитической активности не​которых групп окисных или металлических катализаторов. Я бы хотел от​метить в этой связи доклады Макишимы и др. [14], Захтлера и Фаренфорта [15] на втором Конгрессе по катализу в Париже, а также недавно опуб​ликованные статьи Ройтера и Голодца [16], Тамару и Танаки [17].
На рис. 4 показана зависимость между каталитической активностью окислов и изменением энергии промежуточного взаимодействия с катали​затором в реакции окисления водорода на окислах, полученная Ройтером и Голодцом. Авторы, исходя из наших данных о специфической каталити​ческой активности [18], рассчитали энергию промежуточного взаимо​действия в предположении образования низших окислов. Максимум ак​тивности соответствует энергии взаимодействия с катализатором, близкой к половине теплового эффекта реакции. Такой же результат был получен для реакций изотопного обмена водорода на металлах [19] (рис. 5).
Несмотря на то что гетерогенные каталитические реакции не проте​кают через стадию промежуточного фазового превращения, некоторая кор​реляция между каталитической активностью и рассчитанной таким обра​зом энергией взаимодействия наблюдается во многих случаях.
Вероятно, как энергия образования промежуточных соединений, через которые протекают фазовые превращения катализаторов, так и энер​гия активированного комцлекса каталитической реакции изменяются в основном из-за изменения энергии разрыва некоторых общих связей в процессе превращения. Зависимость каталитической активности от энергии этих связей, вероятно, должна иметь   более   общий характер.    
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В качестве примера рассмотрим реакции окисления. В этом случае энергия связи между кислородом и катализатором может служить важной характеристикой. В результате исследований, проведенных в Институте катализа, получены данные о том, что удобной оценкой энергии таких свя​зей может быть скорость реакции гомомолекулярного изотопного обмена кислорода [20]. Этот метод применим к адсорбированному кислороду как на окислах, так и на металлах.
В том случае, если образование активного комплекса на лимитирую​щей стадии окисления включает в себя образование или разрыв связи между кислородом и катализатором, можно ожидать, что энергия актива​ции окислительных реакций будет линейно зависеть от изменения энер​гия связи. Отсюда следует сходство в поведении каталитической актив​ности в отношении окислительных реакций и гомомолекулярного изотоп​ного обмена [21]. Такая зависимость была обнаружена для реакций окис​ления водорода и метана, а также для реакции разложения окиси азота (рис. 6). Верхняя кривая соответствует обратной величине энергии связи кислород — катализатор, оцененной по калориметрическим данным. Ана​логичные зависимости были получены для некоторых   других   реакций.
Энергия связи кислорода является, таким образом, одним из важных факторов, определяющих активность катализаторов в отношении окисли​тельных реакций. Выявленные закономерности пока распространяются на сравнительно небольшое число катализаторов и реакций, но я полагаю, что в скором времени их число значительно возрастет. Следует принять во внимание, что возможности для оценки энергии промежуточного взаимо​действия быстро возрастают. С этой целью можно использовать методы изотопного обмена с участием молекул, содержащих два меченых атома, например С13018, N15018. Наряду с изотопными методами можно также ис​пользовать методы ИК-спектроскопии, адсорбционной калориметрии, а также фотоэффект и вторичную ионную эмиссию и т. д.
Я бы хотел обратить внимание на один метод оценки энергии проме​жуточного взаимодействия с катализатором. В последнее десятилетие представления, основанные на исследовании зонной структуры твердых катализаторов, и особенно полупроводниковых катализаторов, получили широкое развитие в работах Волькенштейна [22], Жермена [23], Хауф-фе [24], Гарнера [25], Стоуна [26] и других авторов. Я остановлюсь на этих представлениях в связи с предсказанием каталитической актив​ности.
Сделав предположение о том, что в результате взаимодействия реа​гентов с электронами или дырками твердого катализатора поверхность заряжается, легко заключить, что теплота адсорбции должна зависеть от электронной структуры катализатора, т. е. от положения уровня Ферми, определяющего энергию электронов катализатора. Отсюда следует, что для окислов и других полупроводников можно ожидать наличия взаимо​связи между каталитической активностью и характеристиками полупро​водниковых свойств. В частности, возникает заманчивая возможность ре​гулировать свойства катализаторов путем изменения положения уровней Ферми введением небольших количеств ионов другой валентности.
Факт, что добавки, содержащие одно- и трехвалентные металлы, сильно влияют на адсорбционные и каталитические свойства NiO и ZnO, хорошо известен и не подвергается сомнению, несмотря на существующие значительные расхождения в результатах многочисленных исследований.
 На рис. 7 показано влияние добавок сульфата калия на электропровод​ность и каталитическую активность пятиокиси ванадия в отношении изо​топного обмена кислорода и окисления водорода [27]. Двуокись титана, промотированная 6- и 3-валентными металлами, исследованная в Инсти​туте катализа, может также служить интересным примером [28] (рис. 8).
Известны и многие другие примеры сильного влияния добавок на по​лупроводниковые и каталитические свойства твердых катализаторов. Это вызвало большие надежды на успешное развитие теории, особенно в пе​риод между первым и вторым конгрессами по катализу. Представления физики твердых тел быстро внедрялись в теорию катализа вместе с соот​ветствующей терминологией. Первое оказалось очень полезным, в то вре​мя как второе не всегда является оправданным, так как часто скрывает простой  химический  смысл  явлений.
Последующие исследования не оправдали надежд на возможность предсказания каталитических свойств таким путем. Первую атаку на зонную теорию сделали ученые, работающие в области физики твердо​го тела.
Для многих окислов переходных металлов, каталитические свойства которых представляют большой интерес, зонная теория оказалась непри​емлема для трактовки явлений электропроводности. Так, магнитные и оптические исследования NiO показали, что d-электроны не образуют зон, а локализованы на индивидуальных ионах.
В большинстве случаев добавки изменяют каталитические свойства катализаторов - полупроводников, но направление этих изменений час​то находится в разногласии с теоретическими предсказаниями, основан​ными на оценке изменений работы выхода. Сравнение активности ката​лизаторов различного химического состава указывает на отсутствие кор​реляции между их полупроводниковыми и каталитическими свойствами. Это, скорее всего, связано с тем, что при изменении состава катализатора энергия промежуточного взаимодействия меняется не только под дейст​вием работы выхода.
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Отсюда следует, что подход, основанный только на рассмотрении полупроводниковых свойств твердых катализаторов, является недоста​точным и в большинстве случаев должен быть дополнен или заменен рассмотрением  локальных  взаимодействий  реагентов  с  катализатором.
На втором конгрессе по катализу Дауден [29] указал на полезность использования теории кристаллического поля, учитывающую изменение энергий стабилизации в результате изменения координации катионов ка​тализатора с различным числом d-электронов в процессе промежуточного взаимодействия с реагентами. В качестве примера влияния лигандов на рис. 9 показаны результаты исследования хелатных катализаторов, про​веденных проф. Кейер с сотрудниками [30] в Институте катализа. ЭПР и рентгеноспектральный методы позволили нам установить, что на элек​тронное состояние металла влияет изменение лигандной структуры. Да​же небольшое изменение в структуре радикалов, расположенных доста​точно далеко от атома металла, приводит к изменению ЭПР спектров.
Теория кристаллического поля, как и более общая теория поля ли​гандов, а также другой подход, разработанный проф. Коутецким [31] на основе расчетов электронных уровней поверхности, несомненно, явятся в ближайшем будущем полезными методами для определения новой, бо​лее общей взаимосвязи между химическим составом и структурой ката​лизаторов  и их  каталитическими  свойствами.
НАУЧНЫЕ   ОСНОВЫ ПРИГОТОВЛЕНИЯ   КАТАЛИЗАТОРОВ
Активность промышленных катализаторов, отнесенная к единице объе​ма, пропорциональна удельной каталитической активности (W8) (отне​сенной к единице поверхности), размеру внутренней поверхности (5) и степени ее использования (Z):
W=WsSZ
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В случае однокомпонентных катализаторов удельная каталитиче​ская активность определяется только химическим составом и остается практически постоянной независимо от методов приготовления. Откло​нения от этого правила, обнаруженные некоторыми исследователями, были предположительно связаны с тем фактом, что катализатор не дости​гал стационарного состояния в процессе испытания.
Причиной незначительного влияния структурных дефектов твердых катализаторов на удельную каталитическую активность является, ве​роятно, сильное влияние реакционной среды на катализатор. Начальные различия в активности катализаторов, связанные с методикой приготов​ления, сглаживаются и становятся незначительными в сравнении с из​менениями,  вызванными влиянием реакционной среды на катализатор.
Для многокомпонентного катализатора, активность которого часто связывается с образованием определенного химического соединения, дело обстоит гораздо сложнее.
Так, например, каталитическая активность железомолибденовых окисных катализаторов окисления метанола связывается с образованием молибдата железа. Это подтверждается рентгенофазным анализом и ис​следованием спектров ЭПР. Спектры ЭПР иона железа обнаруживаются только в молибдате и не наблюдаются для окиси железа. Следовательно, увеличение интенсивности ЭПР спектров указывает на возрастание со​держания молибдата железа. Как видно из рис. 10, максимумы каталити​ческой активности и образования молибдата близки.
Оптимальный химический состав и образование каталитически ак​тивных соединений являются необходимыми, но все же недостаточными условиями для реализации высокой каталитической активности. Кроме того, необходимо создание довольно развитой внутренней поверхности в твердом катализаторе, а также определенной пористой структуры, которая делает поверхность более доступной для реагентов. Такая структура должна обладать достаточной механической прочностью и стабильностью в условиях проведения каталитических процессов в реакторе.
Помощь теории в решении проблемы приготовления катализаторов заключается прежде всего в определении оптимальной пористой структуры. Кинетическая теория для процессов, протекающих в пористом зерне катализатора, позволяет установить оптимальную пористую структуру в зависимости от удельной каталитической активности, кинетики реак​ции, давления и других условий реакции [32]. Для медленно протекаю​щих   реакций  мелкопористая  структура   является  предпочтительной.
Минимальный размер пор определяется возможностью диффузии реагентов и продуктов реакции и, в зависимости от их размеров, лежит в области 10-6-10-7 см (рис. 11, а). Для быстро протекающих реакций, скорость которых зависит от диффузии, оптимальная структура соот​ветствует размеру пор, близкому к средней длине свободного пробега мо​лекул реагентов, т. е. порядка 10-5 см при атмосферном давлении и по​рядка 10-7 см при 300 атм (рис. И, б).
Особенно предпочтительной является неоднородная пористая струк​тура, в которой крупные поры размером, превосходящим длину свобод​ного пробега, находятся в непосредственной близости с мелкими порами {рис. 11, в). Доступность крупных пор, в которых перенос вещества осу​ществляется за счет молекулярной диффузии, облегчает доступ реагентов в зерна катализатора и в 10-100 раз увеличивает скорость реакции по сравнению с лучшими однородно пористыми структурами. По мере воз​растания давления оптимальный размер крупных пор уменьшается с уменьшением свободного пробега и при давлении порядка сотен атмосфер однородная структура с тонкими порами становится наиболее выгодной.
Теоретически можно предсказать также влияние пористой структуры катализатора на его селективность   [33].
В случае последовательных реакций диффузионное торможение при​водит к уменьшению выхода промежуточного продукта, в то время как в случае параллельных реакций наблюдается рост выхода продукта той реакции, скорость которой уменьшается медленнее с ростом степени пре​вращения.
Некоторые новые интересные возможности регулирования селектив​ности появились благодаря применению кристаллических катализаторов и носителей типа «молекулярных сит». Соотношение между скоростями превращения малых и больших молекул может в этом случае приближать​ся к соотношению между величинами внутренней и внешней поверхностей, другими словами, может достигать 2-3 порядков.
Таким образом, варьируя только пористую структуру без качествен​ного изменения поверхности катализатора, можно существенно изменять как общую каталитическую активность, отнесенную к единице объема, так и селективность каталитического действия. Такой подход на основе представлений об оптимальной пористой структуре позволил значительно улучшить качество различных промышленных катализаторов.
Менее общими являются рекомендации теории относительно методов получения желаемой пористой структуры. Наиболее удобно регулировать тонкопористую структуру на тех стадиях приготовления катализатора, когда его основные компоненты находятся в коллоидном состоянии. В про​цессе дегидратации гелей сжатие структуры, которое определяет размер пор, зависит от величины капиллярных сил, действующих на структуру, а также от прочности каркаса геля, противодействующего этим силам. Путем воздействия на оба эти фактора можно в широком диапазоне варь​ировать размер мелких пор и внутреннюю поверхность катализатора. Ес​ли каталитически активный компонент образуется в результате химиче​ского превращения исходного вещества, то после его кристаллизации структура тонких пор определяется условиями этого превращения, в то время как объем крупных пор зависит от пористой структуры и размера кристаллитов исходного вещества. Ниже даны рисунки, иллюстрирующие степень возможного изменения размера пор таким способом для силикаге​ля (рис. 12) и (-A1203 (рис. 13).
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При регулировании пористой структуры катализатора необходимо учитывать ее влияние на такую в практическом отношении важную харак​теристику, как механическая прочность. Требования к механической проч​ности катализаторов очень быстро растут в связи с увеличением интенсив​ности промышленных каталитических процессов, а также в связи с приме​нением реакторов с псевдоожиженными и движущимися слоями катали​затора.
Ребиндером с сотрудниками [34] разработан теоретический подход к проблеме прочности пористых материалов. В первом приближении можно сделать вывод о том, что механическая прочность пористых катализаторов определяется числом контактов между массивными частицами, образую​щими катализатор, и прочностью этих контактов. С ростом пористости и размеров число контактов на единицу объема уменьшается, что должно приводить к резкому уменьшению механической прочности. Крупные по​ры могут также способствовать образованию трещин. На рис. 14 показано уменьшение прочности гранул  (-A1203 в зависимости от размера пор. 
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 Образование широких пор приводит к сильному ослаблению прочности зерен. Отсюда следует, что нельзя допускать образования пор, размер ко​торых превышает размер,  необходимый для реализации молекулярной диффузии внутри гранул, т. е. который сильно превышал бы длину сво​бодного пробега молекул реагентов.
Другой путь упрочнения гранул катализатора состоит в увеличении прочности индивидуальных контактов в пористой структуре. Ребиндер предполагает, что этот путь возможен через кристаллизацию пересыщен​ных растворов, как в случае затвердения цемента. При этом очень важно исключить возможность внутренних напряжений, вызываемых сжатием в  процессе   грануляции.
МОДЕЛИРОВАНИЕ И ОПТИМИЗАЦИЯ КАТАЛИТИЧЕСКИХ   ПРОЦЕССОВ   В   РЕАКТОРАХ
Промышленная реализация каталитических процессов требует решения проблемы перехода от лабораторных установок к промышленным реакто​рам. Скорость собственно химического превращения не зависит от разме​ра реакционной системы. Но протекание химической реакции приводит к изменению состава и температуры реакционной смеси, в результате чего возникают процессы тепло- и массопереноса, интенсивность которых силь​но зависит от размера реактора. В результате этого имеет место сложная зависимость химических процессов от размера реактора. Изменение раз​мера реактора может существенным образом влиять одновременно на ин​тенсивность и селективность процесса.
Теория подобия не может быть применена к решению проблемы мас​штабного перехода для химических процессов из-за несоответствия усло​вий химических и физических составляющих процесса  [35].
В настоящее время для перехода от лабораторных данных к созданию промышленных реакторов для каталитических процессов используется эмпирический метод изучения работы реакторов с постепенным переходом к реакторам все большего размера. Это требует больших затрат денег и времени и, кроме того, не всегда гарантирует оптимальное решение.
Прогресс в вычислительной технике и появление числовых и аналого​вых электронных компьютеров открыли новый путь для решения пробле​мы масштабного перехода для химических процессов, который можно на​звать методом математического  моделирования   [36].
При использовании метода математического моделирования необхо​димо знать кинетические уравнения, описывающие собственно химиче​ские превращения без влияния процессов тепло- и массопереноса. Такие уравнения, даже в случае сложных каталитических процессов, могут быть достаточно надежно определены с помощью циркуляционно-дифференциальных методов измерения скоростей реакции [37] (рис. 15). Эти методы позволяют проводить реакцию при практически постоянном составе реак​ционной смеси и температуры в слое катализатора и определять значения скоростей реакций путем прямого измерения концентрации продуктов (Ср) на выходе из реактора.
Прогресс в теории кинетики сложных обратимых и необратимых ка​талитических реакций на однородных и неоднородных поверхностях, учитывающей также влияние реагентов на катализатор, позволил нам обобщить экспериментальные данные в форме кинетических уравнений для широкого интервала условий. Объединение этих кинетических уравнений с известными зависимостями для процессов массо- и теплопереноса, а также с граничными и начальными условиями позволяет получить ма​тематическое описание процесса. 
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В зависимости от заданных условий математическое описание может включать простые алгебраические уравнения, а также нелинейные диф​ференциальные уравнения или дифференциальные уравнения в частных производных. Для сложных реакций математическое описание должно включать в себя уравнения баланса для всех независимо образующихся продуктов и может быть представлено в матричной форме. Решение таких математических описаний позволило нам предсказать все основные харак​теристики каталитического процесса, протекающего в реакторе любого размера.
Полезная информация для выбора типа реактора и условий реализа​ции процесса может быть получена из качественного анализа свойств реше​ний математического описания. Для экзотермических реакций большое значение имеет вопрос об определении условий устойчивости этих реше​ний [38]. Рассмотрим, например, условия устойчивости для экзотерми​ческой реакции, протекающей на поверхности твердого катализатора. Разность температур между катализатором (Т) и реакционной средой (ТR) определяется неравенством
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где С, СR — концентрации реагентов на поверхности катализатора и в га​зовом потоке; f(C) — уравнение скорости реакции.
Как видно из рис. 16, устойчивый процесс возможен в области низких температур или в области высоких температур, когда скорость реакции определяется скоростью переноса реагента к поверхности катализатора (режим внещней диффузии).
Устойчивый режим не может быть реализован в области промежуточ​ных температур.
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Аналогичное ограничение для устойчивости процесса справедливо при наличии разницы между температурой внутри реактора и хладоагента, между температурой в центре и на периферии зерна, центральной и пери​ферийной частей трубок, содержащих катализатор и т. д.
Ограничения, связанные с устойчивостью, справедливы для боль​шинства каталитических процессов в реакторах в целом, если они рабо​тают в противопоточном режиме.
На рис. 17 изображен реактор с внутренним теплопереносом для син​теза высших спиртов. Из трех стационарных режимов только режимы I и III являются устойчивыми. Наиболее благоприятный режим II неста​билен, а поэтому практически не осуществим.
Следующие проблемы математического моделирования связаны с за​дачами оптимизации [39]. Критерий оптимальности зависит от специфи​ческих условий поставленной задачи. Для простых реакций это обычно условие максимальной скорости с заданным конечным превращением, в то время как для сложных реакций это максимальный выход наиболее цен​ного продукта при данной общей скорости реакции. Для решения пробле​мы оптимизации используются вариационные методы или метод динами​ческого программирования, а также принцип максимума Понтрягина. Я ограничусь несколькими примерами. На рис. 18 показан оптимальный температурный режим для реакции синтеза аммиака. При заданной степени превращения максимальная скорость реакции наблюдается при различной температуре. Чем выше степень превращения, тем ниже опти​мальная температура. Оптимальные температурные условия соответству​ют непрерывному уменьшению температуры с ростом степени превра​щения. Проведение процесса в соответствии с этой оптимальной кривой позволяет заметно увеличить эффективность работы реактора в сравнении с изотермическим режимом. Аналогичные результаты были получены так​же для других обратимых экзотермических реакций (окисление двуокиси серы, пароводяная конверсия окиси углерода и др.).

 Оптимальный температурный режим реализуется также для некото​рых необратимых реакций. На рис. 19 дана оптимальная кривая, описы​вающая температурные изменения со степенью превращения для реакции окисления этилена в окись этилена на серебряном катализаторе.
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Энергия активации образования окиси этилена ниже, чем энергия ак​тивации полного окисления этилена. Оптимальный температурный режим соответствует, таким образом, повышению температуры с увеличением степени превращения. Используя оптимальный режим, можно более чем в два раза увеличить интенсивность процесса по сравнению с изотермиче​ским режимом.
Оптимальные давления реакционной смеси определяются аналогично оптимальным температурам. Пример оптимального давления для реакции дегидрирования бутилена в дивинил при 570°С дан на рис. 20. С ростом сте​пени превращения оптимальное давление уменьшается.
Изменение парциального давления реакционной смеси достигается разбавлением парами воды (рис. 21). В соответствии с найденными опти​мальными условиями, такое разбавление должно постепенно возрастать с увеличением степени превращения. Это позволяет существенно увеличить как выход дивинила, так и скорость реакции. Описанные методы могут ис​пользоваться для решения более сложных проблем оптимизации катали​тических процессов. Здесь я не имею возможности остановиться на этих проблемах более детально.

ВЫВОДЫ
Хотя на данном этапе достижения в катализе, как и в других областях химии, в значительной мере определяются экспериментальными исследо​ваниями, нет сомнения в том, что ведущая роль в постановке этих экспе​риментов принадлежит теории, важность которой все более возрастает. Что касается проблемы подбора катализаторов, рекомендации теории здесь пока сводятся к довольно  общим  указаниям перспективных на правлений, однако и в этой области появляются более надежные методы предсказания каталитического действия для определенных групп катали​заторов. Я уверен, что в последующие несколько лет число теоретических обобщений будет быстро возрастать, и их роль в поиске новых катализа​торов будет становиться все более заметной.
В области приготовления катализаторов теория открывает широкие возможности совершенствования катализаторов данного состава, и, как мне представляется, эти возможности еще полностью не реализованы.
Наконец, глубокие теоретические исследования кинетики каталити​ческих реакций составляют основу математического моделирования ката​литических процессов, которое упрощает переход от лабораторных иссле​дований к созданию промышленных реакторов, а также дает возможность выбора оптимальных условий для осуществления процессов.
Я надеюсь, что этот конгресс будет способствовать быстрому развитию теории катализа во всех указанных направлениях.
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4. РОЛЬ ПРОЦЕССОВ ВНУТРЕННЕГО ПЕРЕНОСА В  ГЕТЕРОГЕННОМ  КАТАЛИЗЕ
[Пористая структура катализаторов  и процессы переноса
в гетерогенном катализе:
IV Международный конгресс по катализу.
Симпозиум 3.— Новосибирск, 1970.— С. 5—15]
В своем вступительном докладе я попытаюсь сформулировать некоторые вопросы, обсуждение которых на симпозиуме мне кажется особенно ин​тересным. Моя задача в значительной степени облегчается блестящей лек​цией проф. де Бура на первом заседании Конгресса в Москве, которую с полным основанием можно рассматривать как вступление к Новосибир​скому симпозиуму.
Прошедший в Москве IV Международный конгресс по катализу был посвящен вопросам предвидения каталитического действия, т. е. выявле​нию зависимостей удельной каталитической активности от химического состава катализатора. Это, несомненно, важнейшая часть задачи созда​ния практически ценного катализатора. Для оценки промышленных ка​тализаторов важна каталитическая активность, отнесенная к единице объ​ема катализатора. Объемная активность зависит как от удельной катали​тической активности, так и от величины поверхности активного компо​нента в единице объема катализатора и от его пористой структуры, опре​деляющей интенсивность процессов переноса реагирующих веществ и тепла внутри зерен катализатора. Эти характеристики определяются усло​виями приготовления и могут в весьма значительной степени изменять объемную активность и, что особенно важно, селективность катализатора. Очень важно поэтому при разработке новых катализаторов уметь заранее определить наиболее выгодную для проведения заданной реакции пори​стую структуру и величину внутренней поверхности. Обсуждение научных вопросов, связанных с решением этой задачи, и является целью данного симпозиума.           

На протекание процессов гетерогенного катализа могут оказывать влияние процессы переноса реагирующих веществ, продуктов и тепла между потоком реакционной смеси и наружной поверхностью зерен ката​лизатора (процессы внешнего переноса) и перенос веществ и тепла внутри пористых зерен катализатора (процессы внутреннего переноса).
Если процессы внешнего переноса необходимо учитывать лишь для ограниченной группы реакций, то внутренний перенос оказывает сущест​венное влияние на работу большей части промышленных катализаторов. Процессы внутреннего переноса наряду с кинетическими закономерно​стями реакции определяют оптимальную пористую структуру катализа​торов. На этом основании мы и решили ограничить тематику симпозиу​ма рассмотрением процессов внутреннего переноса и их влияния на проте​кание каталитических реакций.
Хотя основные закономерности процессов внутреннего переноса из​вестны и несложны, выявление их влияния на протекание реакций гете​рогенного катализа требует экспериментального и теоретического изуче​ния ряда вопросов.  Важнейшими из них являются:
1.  Исследование пористой структуры зерен катализатора.
2.  Определение коэффициентов диффузии реагирующих веществ и продуктов внутри  зерен.
3.  Определение температурного градиента по зерну катализатора и его  влияния  на  скорость  и  селективность   каталитического  процесса.
4.  Выявление кинетических закономерностей протекания каталити​ческих реакций при наложении процессов внутреннего переноса в зави​симости от формы исходного кинетического уравнения, обратимости и возможности   побочных   и   последовательных   реакций.

ПОРИСТАЯ СТРУКТУРА КАТАЛИЗАТОРОВ
Раньше предполагали, что внутренняя поверхность пористых катализа​торов образована цилиндрическими капиллярами, пронизывающими зер​на катализатора. Электронно-микроскопические исследования показали, что ближе к действительности представление о пористой структуре, слагаемой первичными частицами, связанными между собой в местах кон​такта (рис. 1). Форма частиц, особенно в случае кристаллических катали​заторов, может существенно отличаться от сферической, а их размеры колебаться в широких пределах. В дальнейшем мы часто будем пользо​ваться несколько идеализированной моделью монодисперсной пористой структуры, образованной беспорядочно расположенными первичными частицами сферической формы и одинакового размера. Большое практи​ческое значение имеет также и бидисперсная пористая структура, слага​емая вторичными частицами, состоящими из плотных первичных частиц (рис. 2).
Для протекания каталитической реакции существенны общий объем пор, распределение этого объема по порам различного размера, форма пор и, наконец, распределение пор различного размера в пространстве. Так, для протекания каталитической реакции очень важно, сообщаются ли по​ры данного размера непосредственно с наружной поверхностью зерен или через поры другого размера, имеет ли место изменение свободного сече​ния пор и т. п. Для получения этой информации необходимо использовать комплексно ряд методов исследования пористой структуры: ртутную порометрию, капиллярную конденсацию, газовую проницаемость и 
импульсную технику.   
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При этом удается избежать ошибок, свойственных от​дельным методам. Так, например, метод вдавливания ртути не позво​ляет обнаружить крупные поры, если они сообщаются с наружной поверх​ностью только через тонкие поры. Очень важно сопоставить результаты, получаемые различными методами, найти наиболее рациональное соче​тание различных методов и наиболее удобные приемы обработки их ре​зультатов,

ОПРЕДЕЛЕНИЕ   КОЭФФИЦИЕНТОВ  ДИФФУЗИИ
Перенос реагирующих веществ и продуктов реакции внутри пористых зе​рен катализатора осуществляется только путем диффузии. Неравномер​ный и обычно небольшой размер пор чрезвычайно усложняет численный расчет коэффициента диффузии. Если размер пор превышает среднюю длину свободного пробега диффундирующих молекул, то перенос подчи​няется законам молекулярной диффузии и коэффициент диффузии не за​висит от размера пор. В случае же тонких пор, меньших длины свободно​го пробега, перенос подчиняется закону Кнудсена и коэффициент диффу​зии пропорционален размеру пор. Переход в область Кнудсена сопрово​ждается, таким образом, значительным снижением скорости переноса реагирующих веществ.
Численный расчет коэффициентов диффузии усложняется наличием довольно широкой промежуточной области, а также влиянием на скорость диффузии адсорбции, подробно рассмотренной в упомянутой лекции проф. де Бура. Хотя адсорбция и увеличивает время прохождения реаги​рующих молекул вещества через поры, в условиях стационарности она не влияет ва величину диффузионного потока в свободном сечении поры. Более существенным может быть влияние поверхностной диффузии. Проф. де Бур полагает, что для очень тонких пор поверхностная диффу​зия может быть превалирующей. Обсуждение этого вопроса было бы очень полезным, хотя экспериментальных данных пока получено мало.
Коэффициенты диффузии, вычисленные из экспериментальных дан​ных по степени использования внутренней поверхности катализаторов, часто оказываются значительно ниже рассчитанных по известным урав​нениям для молекулярной и кнудсеновской диффузий. Это может быть связано с искривлением пути диффузии или местными изменениями пло​щади  свободного   сечения.
В случае неоднородной пористой структуры некоторые авторы реко​мендуют пользоваться усредненным, эффективным коэффициентом диф​фузии. Лишь в отдельных случаях этот прием может быть полезным, так как протекание каталитической реакции в зерне неоднородной струк​туры нельзя свести к квазигомогенной задаче, характеризуя перенос од​ним коэффициентом.

ТЕМПЕРАТУРНЫЙ ГРАДИЕНТ  В  ЗЕРНАХ  КАТАЛИЗАТОРА
Перенос тепла внутри зерен катализатора осуществляется через теплопро​водность реакционной смеси в порах катализатора и твердого каркаса зерен. Вследствие относительно высокой теплопроводности твердого ве​щества катализатора эффективная теплопроводность зерен катализаторов обычно на порядок выше теплопроводности газообразной реакционной смеси, и соотношение градиентов температуры и концентрации реагиру​ющего вещества внутри зерна катализатора всегда много меньше, чем в реакционной смеси у наружной поверхности зерен. Поэтому для боль​шинства каталитических процессов градиент температур по зерну неве​лик и его влияние на скорость реакции может не учитываться. Однако для некоторых экзотермических реакций, характеризующихся высокой скоростью, большим тепловым эффектом и значительной энергией акти​вации, перенос тепла внутри зерна может оказать существенное влияние на течение процесса. В дальнейшем будут рассмотрены условия, когда неравномерность температуры до зерну должна учитываться.

ВЛИЯНИЕ   ПЕРЕНОСА РЕАГИРУЮЩИХ  ВЕЩЕСТВ  И  ПРОДУКТОВ НА   ПРОТЕКАНИЕ   КАТАЛИТИЧЕСКОЙ   РЕАКЦИИ В ПОРИСТЫХ ЗЕРНАХ
Рассмотрим сначала более простой и распространенный вариант, когда изменение температуры по зерну катализатора невелико и его влияние может не учитываться. В этом случае концентрации реагирующих веществ по мере удаления от наружной поверхности зерна уменьшаются, концен​трации продуктов возрастают и скорость реакций всегда меньше, чем в отсутствие влияния внутреннего переноса.
Для однородной пористой структуры, слагаемой из частиц радиуса г со свободным объемом е, внутренняя поверхность, отнесенная к едини​це объема зерна катализатора:
S = [image: image60.png]3-(1-¢)



                              (1)
С целью обобщения на частицы неправильной формы удобно ввести гид​равлический радиус [image: image62.png]


, равный отношению площади свободного сечения зерна к периметру этого сечения. При беспорядочной  упаковке частиц   это отношение совпадает с отношением свободного объема к внутренней поверхности:
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  и S=[image: image66.png]



Скорость каталитической реакции, отнесенная к единице объема зерна катализатора:
W=a(c)[image: image68.png]3(1-2)




= a(c)[image: image70.png]


 [image: image72.png]


      (2)
Здесь а(с) — скорость реакции, отнесенная к единице поверхности ката​лизатора (удельная каталитическая активность); [image: image74.png]


 -  степень исполь​зования внутренней поверхности.
Последняя величина тем меньше, чем больше падение концентрации реагирующего вещества внутри зерна катализатора, и определяется соот​ношением скорости реакции и скорости внутренней диффузии.
Анализ уравнения баланса реагирующего вещества при условии ста​ционарности показывает, что градиент концентрации реагирующего ве​щества внутри зерна, а следовательно, и степень использования внутренней поверхности определяются величиной безразмерного параметра
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Здесь L - параметр, определяющий размер зерна, который удобна выражать как объем, приходящийся на единицу наружной поверхности; D - коэффициент диффузии; СП - концентрация реагирующего веще​ства  у наружной поверхности  зерна.
При малых значениях W (<0,5) внутренний перенос не оказывает заметного влияния на скорость каталитической реакции (область хими​ческой кинетики). При W > 2,5 концентрация реагирующего вещества внутри зерна становится настолько малой, что скоростью реакции в сред​ней части зерна можно пренебречь и считать, что реакция практически полностью осуществляется в слое определенной толщины, примыкающем к наружной поверхности зерна (область внутренней диффузии). В этом случае наблюдаемая скорость реакции приблизительно пропорциональна наружной поверхности зерна. При промежуточных значениях Y концен​трация реагирующего вещества в глубине зерна уменьшается, но сохра​няет в центре зерна конечное значение (переходная область). На рис. 3 представлен характер изменения скорости реакции, отнесенной к едини​це объема зерна, от значения параметра W.
Значения параметра W могут быть оценены расчетным путем, если из​вестна удельная активность катализатора. Наибольшая возможность ошибки связана с оценкой коэффициента диффузии. Действительно, зна​чения коэффициента диффузии и параметра [image: image77.png]


надежнее всего можно опре​делить из зависимости скорости реакции от крупности зерен катализатора. Если GII - скорость реакции, измеренная в области внутренней диффу​зии и отнесенная к единице наружной поверхности зерна, a G0 - ско​рость реакции в кинетической области, отнесенная к единице объема зер​на, то
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Здесь Р(1) — коэффициент, зависящий от порядка реакции п. При n=1 Р(1) = 1; при п = 2 Р(1)= 2/3; при п = О Р(1) = 2. Степень использования внутренней поверхности однозначно опреде​ляется величиной критерия W. В области внутренней диффузии степень использования внутренней поверхности приблизительно обратно пропор​циональна W и скорость реакции, согласно уравнению (2), может быть выражена  так:
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Для выбора оптимальной пористой структуры наибольший интерес представляет зависимость скорости реакции от свободного объема и раз​мера пор. Для однородной пористой структуры в области химической ки​нетики, согласно (2), скорость реакции пропорциональна доле свободного объема и обратно пропорциональна гидравлическому радиусу пор:
                          W~ [image: image82.png](1-2)



  ~  [image: image84.png](&)



                              (5)
В области внутренней диффузии зависимость от размера пор опреде​ляется характером диффузии. При молекулярной диффузии (р > длины свободного пробега) коэффициент диффузии не зависит от р, при кнудсеновской же диффузии (р <С длины свободного пробега) D прямо пропор​ционально р. В соответствии с этим при молекулярной диффузии
                      W~ [image: image86.png]


(6)

а при кнудсеновской диффузии скорость реакции пропорциональна 8 и не зависит от размера частиц, слагающих пористую структуру.
На рис. 4 представлена зависимость активности катализатора от раз​мера частиц. По оси абсцисс отложен обратный радиус частиц, а по оси ординат - скорость реакции, отнесенная к единице объема зерен. Расчет проведен для катализатора со средней удельной активностью. Кружки означают критические значения критерия W; ниже располагается область химической кинетики, выше область внутренней диффузии.
Треугольники разделяют область внутренней диффузии на часть, где преобладает молекулярная диффузия, и часть, где диффузия подчиняется закону Кнудсена. Указанная граница соответствует проведению реакции при атмосферном давлении.
Как видно из рисунка, каталитическая активность быстро возрастает с уменьшением размера частиц только в области крупных частиц до до​стижения области внутренней диффузии, после чего рост активности за​медляется, а после приближения величины гидравлического радиуса к длине свободного пробега и вовсе прекращается. Следует отметить, что активность перестает возрастать в области сравнительно крупных частиц, примерно в сто раз превышающих минимально возможный размер. Таким образом, диффузионное торможение не позволяет в полной мере исполь​зовать для повышения каталитической активности возможности увеличе​ния внутренней поверхности путем уменьшения размера частиц.
Значительное повышение активности по сравнению с предельной, представленной на рис. 4, может быть достигнуто при переходе к бидисперсным структурам, слагаемым из мелких плотных частиц радиуса r1г соединенных во вторичные пористые частицы радиуса r2. Преимущества такой структуры заключается в том, что степень использования внутрен​ней поверхности вторичных частиц близка к единице, так как их размер очень мал, на три-четыре порядка меньше обычного размера зерен про​мышленных катализаторов. Хуже обстоит дело с использованием внутрен​ней поверхности всего зерна, определяемой отношением скорости реакции, отнесенной к единице поверхности вторичных частиц, к скорости диффу​зии. Выигрыш по сравнению с монодисперсной структурой достигается благодаря молекулярному характеру диффузии в крупных каналах меж​ду вторичными частицами. Для этого размер вторичных частиц должен быть достаточно большим, чтобы гидравлический радиус каналов между ними превышал длину свободного пробега диффундирующих молекул,  т. е. при атмосферном давлении составлял несколько тысяч ангстрем. В действительности создание столь мелких вторичных частиц затрудни​тельно и не обязательно, обычно вторичные частицы достигают 1-10 мк. Но даже и при этом размере степень использования внутренней поверх​ности вторичных частиц оказывается практически полной даже для наи​более активных катализаторов.
Интересно оценить соотношение скоростей каталитической реакции для катализаторов бидисперсной и монодисперсной структуры при оди​наковом размере первичных частиц и зерен катализатора, если в обоих случаях процесс протекает в области внутренней диффузии.
Скорость реакции в катализаторе бидисперсной структуры
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Здесь и далее D1, [image: image89.png]


1 и [image: image91.png]


1 — коэффициент диффузии, доля свободного объема и гидравлический радиус для пор между первичными частицами; D2, [image: image93.png]


2и [image: image95.png]


2 — те же величины для пор между вторичными   частицами;
W=a(с)[image: image97.png]P2
P1



 [image: image99.png]



где W — скорость реакции, отнесенная к единице наружной поверхности вторичных  частиц.
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Соотношение между коэффициентами молекулярной и кнудсеновской диффузий при атмосферном давлении и минимальной величине первичных частиц составляет в зависимости от температуры от 50 до 100. Наиболее выгодная доля свободного объема между вторичными частицами, как сле​дует из найденного соотношения скоростей, - 0,5. Скорость реакции при переходе к бидисперсной структуре может увеличиваться поэтому в 5-8 раз. Выбор оптимальной структуры открывает таким образом зна​чительные возможности для повышения активности промышленных ката​лизаторов. При увеличении давления эффективность использования бидис​персной структуры снижается вследствие уменьшения D2 и при давлении в несколько десятков атмосфер наиболее выгодной является однородная пористая структура с гидравлическим радиусом пор, близким к длине свободного пробега. Из выражения (7) также следует, что эффективность бидисперсных структур не зависит от размера вторичных частиц, если только они обеспечивают молекулярную диффузию. Поскольку с увели​чением размера этих частиц снижается механическая прочность, их не следует  делать крупнее нескольких микрон.
Пористая структура катализатора оказывает влияние не только на скорость, но и на избирательность процесса. Если побочная реакция пред​ставляет собой параллельное превращение исходного вещества, то изби​рательность зависит от формы кинетических закономерностей обеих ре​акций. Диффузионное торможение в большей степени снижает скорость той из параллельных реакций, скорость которой быстрее уменьшается с ростом глубины превращения. Так, например, если основная реакция первого порядка, а вредная побочная реакция второго, то при наложении диффузионного торможения наряду с уменьшением общей скорости будет возрастать избирательность. Если же порядок побочной реакции в отно​шении основного реагирующего вещества меньше, чем порядок главной реакции, то избирательность уменьшится.
В практике часто имеют место последовательные реакции, когда по​лезный продукт является промежуточным и может испытывать дальней​шее превращение с образованием менее ценных веществ. В этом случае диффузионное торможение всегда снижает избирательность. Если соот​ношения скоростей реакции и диффузии для реакций образования и по​следующего превращения продукта одинаковы, то избирательность при достижении области внутренней диффузии снижается в два раза и при дальнейшем увеличении критерия W сохраняется постоянной (рис. 5). Снижение избирательности наблюдается и в том случае, когда скорость первичной реакции значительно превышает скорость последующего пре​вращения продукта. На рис. 6 представлено влияние диффузии для слу​чая, когда обе реакции протекают по первому порядку и константа ско​рости первой в сто раз превышает константу второй. Переход из кинетической области в область внутренней диффузии снижает избирательность с 0,96 до 0,90 и увеличивает время достижения максимального выхода. С помощью современной вычислительной техники не представляет труда определить влияние внутренней диффузии на выход полезного продукта для любых кинетических уравнений обеих реакций.

           Рис. 5. Влияние [image: image102.png]


на избира​тельность последовательных  

                       реакций в отношении проме​жуточного продукта

                       при ра​венстве параметров [image: image104.png]


 для обе​их реакций.
Интересна задача выбора оптимальной пористой структуры, обеспе​чивающей максимальную скорость реакции при заданных избирательно​сти, удельной каталитической активности и крупности зерен. В случае однородной пористой структуры задача решается однозначно - задан​ным условиям отвечает вполне определенный гидравлический радиус пор. Интересно, что в этом случае увеличение удельной каталитической актив​ности не приводит к росту активности единицы объема катализатора, так как для сохранения заданной избирательности критерий диффузионного влияния [image: image106.png]


  должен остаться неизменным и в соответствии с увеличением а(с) должен увеличиваться и гидравлический радиус.

               Рис, 6. Влияние Y на изби​рательность  

                           последовательных реакций в отношении
                           про​межуточного   продукта для случая, когда 
                           константа ско​рости первой реакции в 100 
                           раз превышает константу ско​рости   второй   реакции.

Переход к бидисперсным структурам и в этом случае приносит су​щественную пользу, так как позволяет при заданной активности увели​чивать избирательность или при заданной избирательности существенно повышать активность единицы объема катализатора.
Активность катализатора бидисперсной структуры при равной избирательности в   ([image: image108.png]D,
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раз превышает активность катализатоpa однороднопористой структуры.
ВЛИЯНИЕ  ПРОЦЕССА ПЕРЕНОСА ТЕПЛА ВНУТРИ ЗЕРНА
Если перенос тепла внутри зерна катализатора осуществляется не на​столько быстро, чтобы можно было пренебречь изменением температуры в объеме зерна, то расчет значительно усложняется. Необходимо допол​нить уравнение материального, баланса уравнением теплового баланса. В  простейшем случае  пористой пластинки  катализатора  толщиной  2l эти уравнения могут быть представлены в следующей безразмерной форме:
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Граничные условия:
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  E- энергия активации; Tn - температура поверхности зерна; f(x)- функци​ональная зависимость скорости реакции от безразмерной концентрации реагирующего вещества; [image: image114.png]AG



ад - адиабатический разогрев; Cv - теп​лоемкость реакционной смеси; [image: image116.png]


эф эффективный коэффициент тепло​проводности зерна катализатора.
Решение системы этих уравнений проведено в Институте катализа М. Г.Слинько и В. С. Бесковым путем перехода к нестационарной за​даче с последующим решением системы конечно-разностных уравнений. Для численного  счета  применялась  неявная  схема   сеточного метода.
Изменение концентрации реагирующего вещества и температуры вну​три зерна в рассматриваемом случае зависит не только от [image: image118.png]


, но и от двух дополнительных безразмерных параметров:
b =[image: image120.png]RTq



   и [image: image122.png]
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Анализ решений системы уравнений показывает, что при достаточно большом значении параметра [image: image128.png]


 число стационарных режимов может быть больше одного. Это видно из рис. 7, где представлены расчетные значения безразмерной температуры в центре зерна [image: image130.png]


в зависимости от параметра [image: image132.png]


 при различных значениях параметра [image: image134.png]


. Расчет проведен для реакции первого порядка и при b = 0.
Если [image: image136.png]


 < 4,5, при всех Y существует только одно решение. При [image: image138.png]


 > 4,5 возможны в определенных интервалах значений ¥ три решения, из которых два крайние устойчивы. Так, например, при [image: image140.png]


 = 6 и при [image: image142.png]


 < 0,14 существует только одно решение, отвечающее очень малым пе​регревам центра зерна по сравнению с поверхностью. При [image: image144.png]


 > 0,21 так​же возможно только одно решение, но оно отвечает высокой температуре в центре зерна, близкой к температуре адиабатического разогрева. При значениях же 0,14 <[image: image146.png]


 < 0,21 существует три решения, из которых сред​нее неустойчиво. Из двух устойчивых решений одно отвечает малому ра​зогреву центра зерна по сравнению с наружной поверхностью, а второе - большому разогреву,  близкому к максимальному.
Значения [image: image148.png]


 > 4,5 для промышленных процессов, по-видимому, довольно редки и достигаются только для сильно экзотермических реак​ций при высоких концентрациях реагирующего вещества. Но и в области единственного решения большие значения [image: image150.png]


  могут приводить к значи​тельному повышению температуры внутренних частей зерен катализатора.
Для экзотермических реакций недостаточно быстрый перенос тепла внутри зерна приводит к перегреву внутренних частей и скорость реакции в глубине зерна даже при значительном падении концентрации реаги​рующего вещества может возрасти и «степень использования внутренней поверхности» может даже стать больше единицы.
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При эндотермических реакциях температура внутри зерна снижается и «степень использования внутренней поверхности» может только уменьшаться от недостаточной теп​лопроводности зерна. На рис. 8 приведены результаты расчета степени использования внутренней поверхности в зависимости от значений пара​метров [image: image153.png]


 и [image: image155.png]


. При больших значениях [image: image157.png]


 перегрев поверхности и повы​шение степени использования могут быть очень большими. При [image: image159.png]


 < < 0,5 учет неизотермичности приводит к изменению скорости реакции меньше чем на 10% и может не учитываться. Это условие выполняется для большей части промышленных каталитических процессов.
Для простых экзотермических реакций выгодна малая величина эффективного коэффициента теплопроводности, так как благодаря пере​греву увеличивается скорость процесса. В случае сложных реакций, ко​гда в результате последовательных или побочных реакций могут образо​вываться менее ценные продукты, уменьшение эффективной теплопровод​ности выгодно в том случае, когда энергия активации образования основ​ного ценного продукта больше энергии активации вредных побочных ре​акций. В случае эндотермических простых реакций и сложных реакций, для которых энергия активации основной реакции меньше энергии акти​вации вредных реакций, выгодно увеличивать эффективную теплопровод​ность зерен катализатора.
ЗАКЛЮЧЕНИЕ
Как следует из изложенного, процессы переноса вещества и тепла могут оказывать сильное влияние на протекание каталитических реакций. В со​ответствии с этим изменение величины внутренней поверхности и пористой структуры является очень важным фактором регулирования свойств ка​тализаторов в отношении как общей активности, так и селективности. Теоретические основы расчета влияния процессов переноса и опре​деления оптимальной пористой структуры развиты в общих чертах, но для практического использования необходимо распространить их на реакции с более сложной кинетикой. Интересные особенности возникают для обра​тимых реакций, на скорость которых процессы переноса оказывают вли​яние даже вблизи   равновесия.
Наиболее трудной проблемой, по-видимому, является оценка коэффи​циентов диффузии. Совершенно недостаточно исследована роль поверх​ностной диффузии.
Обязательным условием для возможности расчетов влияния процес​сов переноса является полное количественное описание пористой струк​туры катализаторов. Мы располагаем сейчас широким набором методов ее исследования, но необходим подробный анализ их возможностей путем сопоставления результатов, получаемых для разного типа структур. Необходимо дальнейшее развитие расчетных методов, учитывающих влияние на протекание каталитических реакций как переноса вещества, так и тепла, а также оценка значений эффективного коэффициента тепло​проводности для различных катализаторов.
Наконец, крайне важно сопоставление результатов расчета с экспе​риментальными данными по степени использования внутренней поверх​ности и изменению селективности для катализаторов различной струк​туры и реакций, характеризуемых разными кинетическими закономер​ностями.
Я надеюсь, что обсуждение всех этих вопросов на нашем симпозиуме поможет развитию этой области катализа, крайне важной как для про​изводства и совершенствования промышленных катализаторов, так и для правильного исследования их свойств.
5.  НАУЧНЫЕ ОСНОВЫ ПРИГОТОВЛЕНИЯ КАТАЛИЗАТОРОВ
[Катализаторы и каталитические процессы.
Сб.  научн. тр.— Новосибирск, 1977.— С. 29—56]
Работы по изысканию и усовершенствованию катализаторов ведутся во всех развитых странах с большой интенсивностью и в широких масшта​бах. Это определяется ведущей ролью катализа в осуществлении химиче​ских превращений в промышленности и влиянием качества катализаторов на важнейшие показатели работы промышленных установок.
Основным фактором, определяющим каталитические свойства, не​сомненно является химический состав. Однако и при сохранении одина​ковым химического состава каталитические характеристики в зависимо​сти от способа и условий приготовления могут изменяться в весьма широ​ких пределах, вследствие изменения природы взаимодействия составных частей катализатора, дисперсности, пористой структуры, кристаллохимических изменений и других факторов, существенно влияющих на про​текание каталитических реакций.
Оценка каталитических свойств катализатора в отношении определен​ной реакции характеризуется следующими показателями:
1. Каталитическая активность, определяемая количеством вещества, реагирующим в единице объема катализатора в единицу времени в заданных условиях. 

2.  Селективность, характеризуемая отношением скорости образования требуемого продукта к общей скорости превращения исходного вещества при определенном составе реакционной смеси и температуре.
3.   Устойчивость (термическая, к действию ядов, к длительности работы).
4.  Механическая прочность.
5.  Гидродинамические характеристики, определяемые размером, фор​мой и плотностью зерен катализатора.
Задача теории приготовления катализаторов заключается в том, что​бы выявить:

 1) от каких свойств катализатора, кроме химического соста​ва, зависят эти основные характеристики; 

2) каковы оптимальные значе​ния этих свойств или, точнее, оптимальное сочетание значений этих свойств, определяющее высокое качество катализатора для заданной ре​акции; 

3) какими средствами в процессе приготовления катализаторов можно варьировать эти свойства для достижения их оптимальных зна​чений.
В соответствии с этим рассмотрим прежде всего основные свойства катализаторов, от которых зависят их каталитические характеристики.
Говоря о катализаторах определенного химического состава, мы не учитываем небольших примесей, которые могут влиять на каталитические свойства и количество которых зависит от способа приготовления.

ОСНОВНЫЕ СВОЙСТВА,  ОПРЕДЕЛЯЮЩИЕ КАТАЛИТИЧЕСКИЕ ХАРАКТЕРИСТИКИ КАТАЛИЗАТОРОВ
В случае простых реакций, протекающих на активных участках катализа​тора одного типа, каталитическую активность можно выразить произве​дением трех величин:
              W = A*S*.[image: image161.png]


                                            (1)
где А - удельная каталитическая активность, отнесенная к единице по​верхности катализатора; S -полная поверхность катализатора в единице объема и [image: image163.png]


 - степень использования внутренней поверхности, равная от​ношению действительной скорости реакции к той, которая отвечала бы концентрациям всех компонентов у поверхности и температуре поверхности катализатора таким же, как и в объеме реакционной смеси.
Для однофазных катализаторов с однородным химическим составом поверхности удельная каталитическая активность (УКА) в основном опре​деляется химическим составом катализатора, т. е. для катализаторов по​стоянного химического состава приблизительно одинакова. Это правило, сформулированное мною в 1953 г. [1], оказалось справедливым для боль​шого числа металлических и окисных катализаторов. Вместе с тем наблю​дались и отдельные отклонения. Так, Будар [2], исследуя металлические катализаторы, подтвердил это правило для многих реакций, но для неко​торых, названных им структурно чувствительными, обнаружил зависи​мость УКА от дисперсности и природы носителя. Некоторые причины воз​можных отклонений от правила постоянства УКА были указаны при его первоначальной формулировке. Так, это может быть различие в кристал​лических модификациях. Ярким примером является высокая УКА в от​ношении некоторых реакций y-A1203 и практически полная инертность α-модификации (корунда). Правда, здесь трудно утверждать, что различие только в кристаллической структуре, имеет место и химическое различие,  так как (-окись алюминия стабильна только при определенном покрытии поверхности гидроксилами и превращение в α-модификацию связано с уда​лением этих остатков воды. Во всяком случае постоянство УКА справед​ливо лишь для одинаковых кристаллографических модификаций.
Вторая возможность изменения УКА связана с различием каталити​ческих свойств разных граней кристаллов. Это было обнаружено Гватми и сотр. [3] и в дальнейшем подтверждено исследованиями, выполненными с помощью электронного проектора. Саморджи и сотр. [4] показали мето​дами LEED и электронной спектроскопии особое значение для некоторых процессов хемосорбции и катализа высокоиндексных (ступенчатых) граней. Несомненно, что разные грани могут обладать различными каталити​ческими свойствами, во всяком случае для металлических катализаторов. Тем не менее для приготовления катализаторов это обстоятельство вряд ли имеет существенное практическое значение, так как очень трудно до​биться и сохранить преимущественное развитие отдельных граней. Даже если бы это удалось, то в процессе каталитической реакции при повышен​ных температурах неизбежна перекристаллизация, направленная в сторо​ну снижения свободной поверхностной энергии. По-видимому, в реальных катализаторах соотношение поверхностей отдельных граней меняется не очень значительно, и хотя активность граней отличается существенно, практические катализаторы не могут вследствие этого сильно различаться по УКА.
Одно время очень большое значение для величины УКА придавалось концентрации различных кристаллографических мест кристаллов (ребра, углы) и всякого рода дислокаций. Это вызывало большое число исследо​ваний, часто приводивших к противоположным результатам. По-видимо​му, для каталитических реакций, протекающих при повышенных темпе​ратурах в условиях достаточно быстрого взаимодействия реактантов с ка​тализатором, геометрические дислокации не оказывают существенного влияния на УКА, так как конечное, стационарное состояние катализатора будет одинаковым независимо от исходного [5]. Не исключено, однако, что для каталитических процессов, осуществляемых в мягких условиях, пер​воначальные нарушения могут длительно сохраняться и оказывать вли​яние на УКА.
Тот же вывод можно сделать и в отношении химических нарушений, например, нарушения стехиометрии при сохранении кристаллографиче​ской структуры. Так, для многих бинарных соединений - окислов, суль​фидов - изменение соотношения компонентов существенно изменяет их каталитические свойства в отношении реакций окисления. Это влияние мо​жет иметь практическое значение только в мягких условиях проведения реакции, так как в жестких условиях, при повышенных температурах, состав катализатора под влиянием реакционной смеси придет к определен​ному, стационарному значению независимо от первоначального, и соответ​ственно этому одинаковыми будут и значения УКА.
Из сказанного можно заключить, что для каталитических реакций, осуществляемых при повышенных температурах, что соответствует усло​виям большинства промышленных каталитических процессов, УКА мож​но приближенно считать постоянной. Для низкотемпературных каталити​ческих реакций, протекающих обычно по слитному механизму, рассмотрен​ные выше факторы могут иметь существенное значение и должны учиты​ваться при поисках оптимальных условий приготовления.
Изложенное справедливо и для некоторых двухфазных катализаторов, если каталитические свойства фаз существенно различаются, например, при нанесении активного компонента в форме отдельной фазы на инертный носитель. В этом случае в уравнение (1) должны входить УКА и поверх​ность только активного компонента.
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Много сложнее обстоит дело, если активный компонент распределя​ется в объеме или по поверхности носителя, не образуя отдельной фазы. Это имеет место при приготовлении катализаторов на основе кристаллических цеолитов путем введения в их состав катионов переходных металлов или для катализаторов, представляющих собой твердые растворы актив​ных ионов в инертных матрицах. В этих системах каталитическая актив​ность, отнесенная к одному атому активного компонента, доступного для реагирующих веществ (АКА), не одинакова, может изменяться в широких пределах в зависимости от природы и координации окружающих частиц, возможности электронного взаимодействия с ионами той же природы, об​разования кластеров и других факторов. Так, в случае цеолитов изолиро​ванные катионы переходных металлов обладают резко пониженной АКА в отношении окислительно-восстановительных реакций по сравнению с ка​тионами окислов, что связано с высокой ионностью связи катион - кис​лород каркаса цеолита. Введение металлов в форме ассоциированных, многоядерных ионов приводит к образованию после дегидратации класте​ров с кислородными мостиками и значительному, на несколько порядков, увеличению активности (рис. 1) [6]. Значительные изменения АКА ионов переходных металлов в зависимости от координации и окружения наблю​даются и для твердых растворов [7]. Эти изменения, которые качественно в большинстве случаев можно предвидеть, должны исследоваться и учиты​ваться при разработке способа приготовления катализаторов данного типа.
Для ряда многокомпонентных катализаторов каталитические свой​ства определяются образованием определенного химического соединения. Так, активным компонентом ванадиевых катализаторов окисления S02 являются полисульфованадаты щелочных металлов, покрывающие в фор​ме жидкой пленки поверхность носителя, активность железомолибденовых катализаторов окисления метанола в формальдегид определяется образо​ванием твердого раствора избыточной Мо03 в молибдате железа (рис. 2) [8]. Естественно, что условия приготовления должны обеспечивать пол​ноту реакции компонентов с образованием указанных активных соеди​нений.
Несравненно сложнее обстоит дело с определенней и регулированием УКА катализаторов, активные места которых содержат несколько компо​нентов в определенной комбинации, как это имеет место в сложных катализаторах парциального окисления. 
                 Рис. 3. Зависимость актив​ности полифункциональных           

                              катализаторов    

                              гидрокрекин​га н-октана от полноты сме​шения    активных      

                              участков.

                              1 — цеолит   N : HY;  
                                 2 — смесь    HY + Ni.
К сожалению, отсутствуют надежные обобщения о природе и условиях образования этих активных мест, и оп​тимальные методы приготовления катализаторов находятся эмпирически.
Большие трудности с характеристикой каталитической активности возникают и в случае полифункциональных катализаторов, на поверхности которых находятся активные места различной природы, катализирующие отдельные стадии сложных каталитических реакций. Важным фактором в этом случае является, как показал Вейс [9], скорость перемещения про​межуточных веществ между активными местами, выполняющими различ​ные каталитические функции. Условия приготовления должны поэтому обеспечивать возможно более близкое расположение таких активных мест. Примером может служить цеолитный катализатор, содержащий дисперс​ный металлический компонент, для реакции гидрокрекинга, характеристи​ка которого приведена на рис. 3 [10].
Вторым условием является достижение оптимального соотношения между концентрациями мест, выполняющих различные каталитические функции, определяемого значениями констант скоростей отдельных стадий.
Наряду с удельной каталитической активностью, активность единицы объема катализатора определяется величиной поверхности S и степенью ее использования [image: image166.png]


 (уравнение (1)). Для однокомпонентного катализатора поверхность единицы объема возрастает с уменьшением размера корпу​скул, из которых слагается зерно катализатора, и увеличением плотности их
 [image: image168.png]
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расположения. Эти изменения, однако, снижают степень использования внутренней поверхности. Оптимальные значения находятся из условия максимума W.
Для количественных расчетов надо исходить из модели пористой структуры катализатора. Электронно-микроскопические исследования по​казали, что пористая структура большинства промышленных катализа​торов представляет собой совокупность корпускул, соединенных между собой в местах контакта. Основными характеристиками пористой структу​ры являются поверхность и доля свободного объема [image: image172.png]


. Отношение этих величин  [image: image174.png]
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 равно гидравлическому радиусу пор. Хотя величины поверхности и доли свободного объема не определяют однозначно строение пор катализатора, их значения в совокупности с УКА позволяют находить степень использования внутренней поверхности, определяемую пара​метром
[image: image177.png]



характеризующим отношение скорости реакции к скорости диффузион​ного переноса внутри зерна катализатора.. Здесь L  определяющий раз​мер зерна; D  коэффициент диффузии; Сн - концентрация реагирую​щего вещества у наружной поверхности зерна. При малых значениях [image: image179.png]


 (< 0,5) внутренний перенос не оказывает заметного влияния на скорость каталитической реакции (область химической кинетики). При [image: image181.png]


 > 2,5 концентрация реагирующего вещества в середине зерна становится на​столько малой, что реакция практически осуществляется в слое определен​ной толщины, примыкающем к наружной поверхности зерна (область вну​тренней диффузии).
На рис. 4 представлены границы этих областей, опре​деляемые обратной величиной параметра [image: image183.png]
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В кинетической области степень использования внутренней поверх​ности г) близка к единице, и каталитическая активность единицы объема катализатора [image: image186.png]


 обратно пропорциональна размеру корпускул или вели​чине гидравлического радиуса р. В области внутренней диффузии ц мень​ше 1 и изменяется обратно пропорционально W. В  этой области также возрастает с уменьшением [image: image188.png]


, но медленнее, пропорционально [image: image190.png]


-0,5 . Эта зависимость справедлива в области крупных пор, в которых коэффициент диффузии не зависит от гидравлического радиуса. Если же [image: image192.png]


 приближает​ся к длине свободного пробега, то коэффициент диффузии начинает умень​шаться пропорционально [image: image194.png]


 (кнудсеновская диффузия), и скорость реак​ции перестает зависеть от размера корпускул, слагающих пористую струк​туру. Как видно из рис. 5, для реакций, осуществляемых при атмосфер​ном давлении, скорость реакции перестает возрастать в области сравни​тельно крупных корпускул, примерно в сто раз превышающих минималь​но возможный размер.
 Дальнейшее увеличение W возможно при переходе к бидисперсным структурам, слагаемым, например, из мелких плотных частиц радиуса гъ соединенных в более крупные пористые частицы радиуса г2. Преимуще​ство такой структуры заключается в том, что степень использования вну​тренней поверхности вторичных частиц (r2) близка к единице, так как их размер может быть достаточно малым, на 3-4 порядка меньше обычного размера черен промышленных катализаторов. Степень же использования внутренней поверхности всего зерна катализатора возрастает благодаря молекулярному характеру диффузии в крупных каналах между вторич​ными частицами. Для этого их размер должен быть достаточно большим, чтобы гидравлический радиус каналов между ними превышал длину сво​бодного пробега диффундирующих молекул, т. е. достигал нескольких тысяч ангстрем в случае реакций, осуществляемых при атмосферном дав​лении. Для процессов, при которых возможно отложение на катализаторе нелетучих веществ, целесообразно использовать более крупные вторичные каналы размером 1-10 мк.  Переход к бидисперсной структуре позволяет увеличить W в 5-8 раз .[11]. Для реакций, протекающих при повышен​ных давлениях, эффективность использования бидисперсной структуры ни​же, но и в этом случае выбор оптимальной пористой структуры открывает значительные возможности для повышения активности промышленных катализаторов.
     
Рис.   6.   Изменение   селективности                                                                                                     последовательной     реакции   с ростом Т.
Для нанесенных катализаторов, в которых пористая структура обра​зуется носителем, дисперсность активного компонента не влияет на ско​рость диффузии, и его целесообразно располагать на поверхности носителя в форме, образующей максимальную поверхность. Степень использования этой поверхности будет определяться критерием, аналогичным уравнению (2), но содержащим вместо А произведение Aак *Sак /SH где Aак - УКА активного компонента; Sак  -поверхность активного компонента; SH - поверхность носителя.
И в этом случае использование бидисперсной пористой структуры но​сителя позволяет увеличивать W при заданном содержании активного ком​понента.
Селективность катализаторов также зависит от пористой структуры. Если побочная реакция представляет собой параллельное превращение исходного вещества, то изменение селективности зависит от формы кине​тических зависимостей обеих реакций. Диффузионное торможение в большей степени снижает скорость той из параллельных реакций, скорость которой быстрее уменьшается с ростом глубины превращения. Так, напри​мер, если основная реакция первого порядка, а вредная побочная реакция второго, то при наложении диффузионного торможения наряду с уменьше​нием общей скорости будет возрастать селективность.
При последовательных реакциях, когда полезный продукт является промежуточным, диффузионное торможение всегда снижает селективность. Это снижение начинается в переходной области и достигает наибольшей величины в области внутренней диффузии, после чего селективность со​храняется постоянной независимо от дальнейшего роста критерия [image: image196.png]


 (рис. 6) [12].
При заданных селективности, УКА и крупности зерна можно опре​делить оптимальную пористую структуру, обеспечивающую максималь​ную скорость реакции. Переход к бидисперсным структурам и в этом слу​чае приносит существенную пользу, так как позволяет при заданной актив​ности увеличивать селективность, или при заданной селективности суще​ственно повышать активность единицы объема катализатора.
Устойчивость катализаторов часто определяется протеканием про​цессов рекристаллизации активного компонента, приводящих к уменьше​нию его поверхности. Для повышения стабильности иногда в состав ката​лизатора вводят добавки, предохраняющие активный компонент от ре​кристаллизации путем разделения его кристаллитов друг от друга, напри​мер, при приготовлении катализаторов синтеза аммиака. Наиболее распространенным средством увеличения устойчивости является нанесение активного компонента на поверхность термостойкого носителя.

           Рис. 7. Стабильность по​верхности окислов эле​ментов 
                        II — IV групп периодической системы;
                        Z - порядковый       номер.
При выбо​ре носителя необходимо учитывать его собственную термическую стой​кость. Основываясь на правиле Таммана, Эндрю [13] оценивает измене​ние размера частиц различных веществ при прогреве в течение различного времени при высоких температурах. При этом предполагается, что чем выше температура плавления вещества, тем меньше скорость рекристал​лизации. Это правило, по-видимому, оправдывающееся при высоких тем​пературах, оказывается все же недостаточным для предвидения устойчи​вости носителей с развитой поверхностью при температурах, лежащих много ниже температуры плавления. На рис. 7 приведены результаты из​мерения поверхности окислов нескольких групп элементов после прогре​ва при 800 и 1000° С, проведенного Левицким и сотр. [14]. Отчетливо про​является сохранение поверхности у окислов металлов первых периодов. Это, вероятно, связано с повышенной ковалентностью и направленностью связей в этих окислах. С увеличением порядкового номера металла поверх​ность окислов снижается независимо от температуры плавления.
Применение устойчивого носителя не исключает возможности рекри​сталлизации активного компонента. Она протекает за счет исчезновения мелких кристаллов и роста крупных. Установлено, что этот процесс зави​сит от поверхностной концентрации активного компонента, усиливаясь с ее увеличением. Так, в Институте катализа Зайдманом и сотр. [15] была найдена следующая зависимость дисперсности платины, нанесенной на -А1203 от поверхностной концентрации:
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Здесь [image: image202.png]


 - доля атомов металла, доступных для хемосорбции; Сн — поверхностная концентрация платины на носителе, г/м2; К — константа кристаллизации, зависящая от природы активного компонента и носите​ля; [image: image204.png]


 - постоянная [image: image206.png]


 1. К меняется с температурой по экспоненциаль​ному закону:
K=Ko exp(-[image: image208.png]2000




)
При выборе оптимальной поверхностной концентрации необходимо, конечно,  учитывать ее влияние не только на устойчивость, но и на активность единицы объема и торможение реакции под влиянием внутренней) диффузии.    
Механическая прочность является очень важной для практических целей характеристикой катализатора, зависящей главным образом от спо​соба приготовления. Требования к прочности зависят от условий эксплу​атации катализатора. В реакторах с неподвижным слоем зёрна катализатора подвергаются небольшой нагрузке вышележащего слоя, но должны выдерживать операции транспортировки и загрузки. Для катализаторов, работающих в псевдоожиженном слое и особенно в восходящем потоке, необходима устойчивость к ударам и истиранию в потоке. Необходимо учитывать изменение прочности под воздействием реакционной среды и повышенной температуры.
Корпускулярная модель пористого твердого тела позволяет заклю​чить, что механическая прочность определяется в основном двумя факто​рами: числом контактов между корпускулами и прочностью единичного контакта [16]. Отсюда вытекает зависимость прочности от пористой струк​туры. Увеличение пористости и особенно доли крупных пор снижает число контактов и уменьшает прочность. Это налагает дополнительное ограниче​ние при выборе оптимальной пористой структуры, обеспечивающей высо​кую степень использования внутренней поверхности зерен. Необходимо избегать образования крупных пор и при создании бидисперсной струк​туры транспортные поры не должны значительно превышать длины сво​бодного пробега молекул в условиях реакции.
Гидродинамические характеристики, определяемые размером и фор​мой зерен катализатора, полностью зависят от способа приготовления. В зависимости от метода формовки — таблетирование, экструзия или от​вердение капель золя в жидкости — в реакторы с неподвижным слоем катализатор загружают в форме таблеток с различным соотношением вы​соты и диаметра, искривленных цилиндрических гранул с длиной, обычно превышающей диаметр, или в виде несколько деформированных сфериче​ских зерен. Выбор формы и размера определяется компромиссом между стремлениями снизить влияние внутридиффузнойного торможения, сни​жающегося с уменьшением отношения объема зерна к его поверхности, и не превысить допустимую величину гидравлического сопротивления, возрастающего с уменьшением размера зерен и свободного объема между ними. Нетрудно убедиться, что оптимальный размер зерен отвечает проте​канию каталитического процесса в переходной области (см. рис. 4). Если желаемый продукт может испытывать дальнейшие превращения, то оп​тимальный размер смещается к границе кинетической области. Гидравли​ческое сопротивление слоя катализатора, как следует из уравнения
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при одинаковом размере зерен, определяемом отношением объема к по​верхности, очень сильно зависит от доли свободного объема между зерна​ми в слое. Здесь [image: image214.png]Ap —



 гидравлическое сопротивление на единицу высо​ты слоя; G - весовая скорость реакционной смеси; ( - ее удельный вес; f - коэффициент сопротивления, зависящий от критерия Re в степени п; Ф - фактор формы, наименьший для сферических гранул; r — приведен​ный радиус зерна.
В отношении доли свободного объема все указанные формы зерен ма​лоэффективны. Для процессов при атмосферном давлении целесообразнее применять катализаторы в виде зерен со значительно увеличенным отно​шением наружной поверхности к объему и большим свободным объемом      между зернами. Этим условиям удовлетворяют кольца с тонкими стенка​ми, свернутые тонкие стержни, особой формы лепестки и т. п. [11]. Еще эффективнее применение регулярной насадки катализатора в форме плос​ких или цилиндрических элементов, расположенных параллельно направ​лению потока реакционной смеси с большим свободным сечением. Такого рода блоки нашли применение в реакторах дожигания выхлопных газов транспорта, но несомненно идея правильного расположения элементов катализатора в реакционном объеме будет использована и в неподвижных каталитических реакторах.
Для каталитических процессов при повышенных давлениях, когда ос​новное значение имеет интенсивность единицы объема реактора, целесооб​разно использовать плотную загрузку катализатора в форме сфериче​ских зерен.
Процессы в псевдоожиженном слое катализатора или в исходящем потоке целесообразно осуществлять с мелкими сферическими зернами катализатора, полученными при распылительной сушке, отвердением в жидкостях мелких капель золя или механическим путем.

УСЛОВИЯ   ПОЛУЧЕНИЯ   ОПТИМАЛЬНОГО   КАТАЛИЗАТОРА ЗАДАННОГО ХИМИЧЕСКОГО СОСТАВА
Методы приготовления активных катализаторов для различных процес​сов слишком разнообразны для возможности обобщенных рекомендаций по регулированию свойств. Ограничимся поэтому отдельными примера​ми, иллюстрирующими приемы и возможности вариации свойств катали​заторов в процессе приготовления, сводящиеся в основном к изменению внутренней поверхности, пористой структуры, концентрации и распре​деления активного компонента.
Осаждение компонента катализатора из водных растворов. Одним из основных параметров, определяющих каталитическую активность, явля​ется развитие поверхности, т. е. высокая дисперсность активных компо​нентов катализатора. Наиболее распространенным способом дисперги​рования служит осаждение из водных растворов. Таким путем, в частно​сти, получают гидроокисные соединения большинства элементов, исполь​зуемые для приготовления катализаторов и носителей.
При увеличении рН среды путем добавления к раствору соли осадителя первой стадией процесса является образование гидроокиси, содер​жащей большие и меньшие количества основных или кислых солей. Про​дукты гидролиза подвергаются быстрой полимеризации и конденсации с образованием относительно устойчивых полимолекул, которые можно рассматривать как первичные элементы осадка. Интересным и важным фактом является независимость размера этих первичных частиц от пере​сыщения в процессе образования. Как показали в Институте катализа Дзисько и сотр. [17], размер первичных частиц для гидроокисей и мало​растворимых солей, образующихся при различных пересыщениях, приблизительно одинаков и составляет 40 ± 10 [image: image216.png]


 (рис. 8). Этот размер опре​деляет максимальную поверхность продукта, достигаемую если при последующих стадиях приготовления не произойдет их укрупнения.
Первичные частицы образуются, как правило, в условиях высоких пересыщений  и  сохраняют  значительный  избыток  свободной  энергии,  делающий их способными к дальнейшим превращениям, а именно - кри​сталлизации  и  укрупнению.     

          Рис. 8. Размер первич​ных частиц золя 

                      при осаж​дении гидроокисей в за​висимости

                      от растворимо​сти.
По способности к кристаллизации гидроокиси можно разбить на три группы. К первой группе относятся аморфные практически не кристалли​зующиеся гидроокиси, типичным представителем которых является силикагель. Гидроокиси магния, кадмия и двухвалентного олова, образующие вторую группу, кристаллизуются настолько быстро, что аморфную фазу удается наблюдать лишь в особых условиях. В третью группу входят гид​роокиси титана, циркония, железа, меди и алюминия, а также гидратированные окислы пятивалентной сурьмы и четырехвалентного олова. Кристаллизация аморфных соединений этой группы протекает сравни​тельно медленно, но часто сопровождается химическими и фазовыми пре​вращениями.
Укрупнение первичных частиц может происходить путем перекон​денсации, т. е. растворения более мелких частиц, обладающих повышен​ной растворимостью, и роста более крупных или в результате коалесценции - срастания частиц. Рассмотрим подробнее процесс укрупнения на примере формирования структуры силикагеля. Первичные частицы золя размером около 40 [image: image218.png]


 обычно защищены ионно-сольватной оболочкой, препятствующей их слиянию в более крупные. Для образования концен​трированного и стабильного золя достаточно наличия 1-4 ионов натрия
на 100 [image: image220.png]


 поверхности первичных глобул. В таком золе возможна только переконденсация, приводящая к выравниванию размеров глобул за счет исчезновения более мелких. Коагуляция и переход в гель вызываются лишь внешними взаимодействиями глобул и не связаны со слиянием их ядер.
Защитное действие ионно-сольватной оболочки продолжается до ко​нечной стадии сушки геля, когда в результате испарения воды под дей​ствием капиллярных сил происходит принудительное сближение глобул. Соприкосновение глобул приводит к образованию мест с мениском отри​цательной кривизны и резко пониженной растворимостью кремниевой кислоты. В результате эти места быстро зарастают за счет перемещения кремниевой кислоты с более выпуклых частей поверхности глобул под дей​ствием оставшейся воды, ионов Na и повышенной температуры [18]. Варьируя воздействие этих факторов, можно изменить размер частиц, образующих структуру конечного силикагеля, а следовательно, и его поверхность. Так, влияние ионов натрия отвечает соотношению
ln S = ln S0 - [image: image222.png]


[Na],
где S0 — поверхность первичных частиц золя [19]. Как видно из рис. 9, снижая содержание натрия, можно значительно повысить поверхность силикагеля. В связи с этим следует отметить двойственное влияние ионов натрия на
 поверхность силикагеля.
                  Рис.    9.    Уменьшение   по​верхности  

                                    силикагеля    в зависимости 

                                    от содержания катиона Na.

В начальной стадии он повышает защитное действие гидратной оболочки и предотвращает слияние первич​ных глобул, в условиях же сушки после разрушения гидратных оболочек повышает растворимость кремниевой кислоты и ускоряет рост размеров глобул в результате их слияния.
Формирование пористой структуры ксерогеля определяется услови​ями сушки и взаимодействием первичных частиц в объеме гидрогеля. Схематично ход сушки можно представить кривыми рис. 10. В начале сушки уменьшение объема гидрогеля отвечает количеству удаляемой воды при отсутствии сопротивления сжатию (I стадия). В дальнейшем, при уменьшении расстояний между глобулами, возникают сжимающие ка​пиллярные силы, которым противодействует сопротивление каркаса де​формации, зависящее от скорости сушки и агрегации первичных частиц в форме цепочек или более сложных структур (II стадия). После удаления определенного количества воды сопротивление каркаса сжатию настолько возрастает, что капиллярные силы не могут его преодолеть и дальнейшая сушка приводит к удалению воды из внутренних полостей каркаса без зна​чительного уменьшения его объема. В конце этой III стадии вода сохра​няется лишь в местах контактов между глобулами, и в соответствии с этим ее протяженность совпадает с областью гистерезиса при адсорбции-десорбции воды. Последняя, IV стадия сушки отвечает испарению воды из мест контакта между глобулами.
Из изложенного можно заключить, что конечная пористость в основ​ном определяется положением границы между II и III стадиями сушки, и ее можно менять, варьируя скорость сушки или изменяя характер свя​зей в исходном гидрогеле. На рис. 11 показано увеличение пористости силикагеля с возрастанием скорости сушки для гидрогеля, подвергнутого длительной выдержке для упрочнения контактов между глобулами, по данным Фенелонова и Гаврилова [23].

          Рис.    10.    Стадии    сушки    и                                           
                            деформации         ксерогелей:
                            dW/d[image: image224.png]


 - скорость          сушки,
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1/10 — относительная   дефор​мация,      
                           P/Ps — относитель​ное давление пара,
                          F — контакционная сила.
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Увеличивая скорость сушки на II [стадии и уменьшая ее на III ста​дии, можно получать силикагель с бидисперсной пористой структурой и желаемым распределением пор по размерам.
Рост размеров первичных частиц и прочность образуемых ими агре​гатов определяют величину поверхности и пористую структуру и других гидроокисей. Кристаллизация обычно сильно снижает растворимость, и в этом случае процесс укрупнения протекает не через переконденсацию, а путем присоединения к растущим кристаллам целых первичных частиц. Так, Буянов и Криворучко [21] нашли, что при осаждении гидроокиси железа лервоначально   образуются  аморфные частицы размером  около40 [image: image229.png]


. В дальнейшем они медленно кристаллизуются, после чего ориенти​рованно присоединяются целыми частицами к растущим вторичным кри​сталлам (рис. 12). В результате образуются крупные кристаллические образования  с  разветвленной дендритной  структурой.
Для многих гидроокисей изменение поверхности протекает более сложным путем вследствие химических и фазовых превращений. Так, при осаждении гидроокиси алюминия первоначально образуется аморф​ная модификация, содержащая значительное количество основных солей, что сильно уменьшает ее поверхность. По мере гидролиза основных солей кристаллизуется псевдобемит, что сопровождается ростом поверхности. При выдержке псевдобемита при низкой температуре с высоким рН он превращается в байерит, что приводит вновь к уменьшению поверхности.
Рассмотренные методы осаждения позволяют в широких пределах варьировать пористую структуру и внутреннюю поверхность получаемых катализаторов и носителей. В технологическом отношении они обладают, однако, серьезными недостатками, заключающимися в значительном рас​ходе реактивов, большом количестве сточных вод. Поэтому для катализа​торов и носителей, производимых в количестве нескольких тысяч тонн в год, целесообразно искать другие пути диспергирования — термические, механические или путем осуществления химических превращений в твер​дой фазе. Примером последнего может служить новый способ получения активной окиси алюминия [22]. Техническая гидроокись алюминия, пред​ставляющая собой гиббсит  [А1(ОН)3], в старых методах растворялась в щелочи или кислоте и подвергалась переосаждению. В новом способе гиббсит подвергается термическому разложению в контакте с теплоносителем. В результате термической обработки образуется весьма реакционноспособная аморфная гидроокись алюминия. Из полученной таким путем гидратированной гидроокиси на основе изложенных выше приемов регулиро​вания поверхности и пористой структуры могут быть приготовлены ад​сорбенты и носители, оптимальные для различных целей.
Нанесение активного компонента на носитель. В этом случае опти​мальная пористая структура достигается выбором сорта носителя. Задача приготовления катализатора заключается в определении и достижении оптимального распределения активного компонента по поверхности но​сителя. Равномерное распределение активного компонента по всей вну​тренней поверхности зерна носителя приводит к наложению диффузионно​го торможения и снижению степени использования поверхности катали​затора. С этой точки зрения выгодно было бы поместить весь активный компонент в тонком наружном слое зерна носителя. Однако, как показано ранее, увеличение поверхностной концентрации приводит к уменьшению удельной поверхности нанесенного металла и, следовательно, активности единицы веса. При постоянной весовой концентрации активного компонен​та максимальная скорость реакции достигается при определенной глубине расположения активного компонента. В качестве примера на рис. 13 при​ведены результаты расчета для платины, нанесенной на окись алюминия, при протекании реакции первого порядка. Изменение поверхности пла​тины учитывалось с помощью уравнения (3). Оптимальная глубина нане​сения платины определяется в основном значением критерия [image: image231.png]


 (уравне​ние (2)), определяющим соотношение между скоростью реакции и ско​ростью диффузии. При малых значениях [image: image233.png]


(до 5) целесообразно наносить платину равномерно по всей внутренней поверхности зерна. Эффект от увеличения концентрации платины в наружных слоях зерна начинает сказываться при [image: image235.png]


 > 10. Приготовление так называемых «корочковых» катализаторов, содержащих активный компонент вблизи наружной по​верхности зерна, целесообразно только в условиях высокой скорости ре​акции. В случае бидисперсной структуры носителя при вычислении W скорость реакции надо относить к поверхности крупных пор и коэффи​циент диффузии брать молекулярный, отвечающий движению реактанта в транспортных порах.
Для распределения активного компонента внутри зерна при нане​сении из раствора на пористый носитель очень важным фактором являет​ся адсорбция активного компонента, которую можно изменять путем использования его различных соединений. Так, например, на (-A1203 пла​тина прочно адсорбируется в форме H2PtCl6 и практически не адсорбиру​ется в виде аммиачного комплекса Pt(NH3)4Cl2. В случае силикагеля и большинства алюмосиликатов способность к адсорбции изменяется на противоположную.
Рассмотрим в качестве примера крайние случаи - отсутствие ад​сорбции и сильную адсорбцию наносимого компонента.
При отсутствии адсорбции активный компонент после пропитки зерна носителя равномерно распределен в объеме пор в виде раствора исходного вещества. Однако при последующем процессе сушки равномерность нарушается. В реальных, нерегулярных корпускулярных пористых структурах существует сложная система пор переменного се​чения. При уменьшении объема раствора в результате испарения капил​лярные силы вызывают перемещение жидкости, стремящееся выровнить кривизну всех менисков.
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Рис. 14. Распределение солей в объеме и на внешней поверхности зерна     катализатора, %.
1,2 — Cs;   3, 4 — Рb;   5, 6 — К;   7, 8 — Na;   I, 5, 5, 7 — хлориды;   2, 4, б, 5 —  нитраты.
При этом раствор перемещается к местам наибо​лее интенсивного испарения, которыми являются выходящие наружу ши​рокие поры, ограниченные более узкими. После того как концентрация растворенного вещества превысит величину, отвечающую насыщению (Сн), начнется кристаллизация в местах наиболее интенсивного испаре​ния с выделением кристаллов активного компонента в основном вблизи наружной поверхности зерен. Подобный процесс кристаллизации будет продолжаться, пока внутри зерна не останутся только разъединенные объемы тонких тупиковых пор в местах контактов между корпускулами. После этого, до полного испарения растворителя, кристаллизация актив​ного компонента будет осуществляться без переноса раствора, и он срав​нительно равномерно будет выделяться во всем объеме зерна катализато​ра. Нетрудно видеть, что критический объем жидкости, ниже которого она находится только в несоединенных между собой местах контакта, равен нижней границе области гистерезиса на адсорбционно-десорбционных кривых Vr и легко может быть определен в независимых экспери​ментах.
Количество активного компонента, выделяющегося во второй стадии кристаллизации в объеме зерна, равно VrCH /V0C0, а выделяющееся на первой стадии преимущественно на наружной поверхности 1 - VrCH  /V 0C0. Здесь V0 — суммарный объем пор; С0 — начальная кон​центрация активного компонента. При VR [image: image238.png]


 V0C0/CH все количество активного компонента выделяется в местах контакта корпускул носите​ля, т. е. приблизительно равномерно распределяется в объеме зерна. Если это количество недостаточно, то пропитку можно проводить многократно, переводя каждый раз осажденный активный компонент в нерастворимое соединение.
Выше предполагалось, что скорость перемещения раствора в порах обеспечивает достижение минимума свободной поверхностной энергии. При значительной вязкости раствора и большой скорости сушки возмож​ны отклонения от равновесного распределения раствора, приводящие к более равномерному распределению активного компонента.
На рис. 14 приведены экспериментальные данные по распределению вещества внутри и на наружной поверхности зерна в зависимости от па​раметра  VrCn/V0C0.
В случае сильной адсорбции активного компонента на носителе глубина проникновения определяется адсорбционной емкостью носителя, так как скорость адсорбции, как правило, значительно пре​вышает скорость диффузии. Равномерного распределения можно достичь, регулируя адсорбционную емкость до величины, отвечающей желаемому содержанию активного компонента в катализаторе. С этой целью можно предварительно обрабатывать носитель веществами, меняющими адсорб​ционную емкость, либо вводить в раствор активного компонента добавки, конкурирующие с ним в процессе адсорбции. В системе (-A1203 - H2PtCl6 конкурирующими добавками могут служить кислоты или кислые соли, в системе силикагель - Pt(NH4)2Cl2 — избыток аммиака.
ЗАКЛЮЧЕНИЕ
Проведенное рассмотрение подтверждает высказанное вначале положение о значительном влиянии методов приготовления на свойства катализа​торов постоянного химического состава. Если даже обеспечено образова​ние желаемого каталитически активного соединения, свойства катализа​тора, в частности каталитическая активность единицы объема и селектив​ность, могут быть изменены в широких пределах путем вариации внутрен​ней поверхности и пористой структуры. Из основных кинетических закономерностей заданной каталитической реакции можно достаточно на​дежно определить оптимальные значения этих величин. Для некоторых методов приготовления катализаторов рассмотрены приемы достижения оптимальной пористой структуры, величины внутренней поверхности, распределения активного компонента по поверхности носителя и других характеристик. Разнообразие методов приготовления затрудняет обоб​щение этих приемов, но основные подходы могут быть использованы до​статочно широко.
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Таблица  2


Образец�
Отравляемость�
�
Станноцеолит-ванадиевый


Кальциевый катализатор


 проф. Юшкевича


БОВ


Платина�
157


70





51 


2 000 000�
�






(4)





отсюда





Таблица  4


Аппарат�
Полка�
Высота слоя, см�
Объем, л�
Вес, кг�
�
I�
4 3 2 1�
11


20 20 10�
250 454 445 213�
125


227 222 107�
�
Всего ...�
�
61�
1362�
681�
�
II�
4 3 2 1�
22 28 30 24�
500 636 681 544�
250 318 340 272�
�
Всего ...�
�
104�
2361�
1180�
�
Оба аппара�та�
�
165�
3723�
1861�
�






                              Таблица 16


Месяц�
1933 г.�
1934 г.�
�
Январь�
_�
 95,3�
�
Февраль�
—�
94,5�
�
Март�
 —�
94,3�
�
Апрель�
—�
94,2�
�
Май�
—�
94,5�
�
Июнь�
—�
96,3�
�
Июль�
—�
 94,6�
�
Август�
—�
95,9�
�
Сентябрь�
—�
 95,9�
�
Октябрь�
—�
95,4�
�
Ноябрь �
95,5�
95,2�
�
Декабрь


�
94,6�
93,8�
�






Рис.  1.  Элементы, образующие                                                                                                       каталитиче�ски    активные               соединения   промышленных катализаторов





Рис.   14.     Зависимость механической     прочно�сти от размера пор гра�нул   (-A1203
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