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Общие понятия химической технологии

Химическая технология представляет собой переработку, в процессе которой превалируют химические и физико-химические явления, что приводит к коренному изменению состава, свойств и строения веществ.

Химическая технология – естественная прикладная наука о способах и процессах производства продуктов (предметов потребления и средств производства), осуществляемых с участием химических превращений технически, экономически и социально целесообразным путем. Химическая технология интегрирует в себе знания о химических превращениях, физико-химических свойствах и явлениях, физических явлениях переноса, сведения из математики, механики, экономики и других наук и вырабатывает знания о взаимодействии отдельных явлений.

Химическая технология может рассматриваться в четырех аспектах:

( с точки зрения анализа путей превращения сырья в готовые продукты, т.е. с точки зрения выбора способов и методов переработки сырья на основе изучения различных процессов;

( с точки зрения анализа работы типовых аппаратов и машин (выбора конструкций и параметров их работы) и взаимосвязи между собой;

( с экономической и социальной точек зрения;

( с точки зрения экологической безопасности.

Главнейшей задачей технологии является определение наивыгоднейших условий проведения технологических процессов.

В задачу химической технологии в настоящее время входит не только создание необходимых видов веществ и материалов, но и производство энергии, защита окружающей среды  др.

Химическое производство – совокупность процессов и операций, осуществляемых в машинах и аппаратах и предназначенных для переработки сырья путем химических превращений в необходимые продукты.

Общие требования к химическому производству:

· получение в производстве необходимого продукта;

· экологическая безопасность;

· безопасность и надежность эксплуатации;

· максимальное использование сырья и энергии;

· максимальная производительность труда.

Компонентный состав химического производства может быть представлен следующим образом:

■ Переменные компоненты, которые постоянно потребляются или образуются в производстве: 

сырье, поступающее на переработку; 

вспомогательные материалы; 

продукты – основной и дополнительный – как результат переработки сырья; 

отходы производства; 

энергия, обеспечивающая функционирование производства.

■ Постоянные компоненты, которые закладываются в производство (оборудование, конструкции) или участвуют в нем (персонал) на весь или почти весь срок его существования:

аппаратура (машины, аппараты, емкости, трубопроводы, арматура);

устройства контроля и управления;

строительные конструкции (здания, сооружения);

обслуживающий персонал (рабочие, аппаратчики, инженеры и другие работники производства).

Состав химического производства, обеспечивающий его функционирование как производственной единицы:

собственно химическое производство; 

хранилища сырья, продуктов и других материалов; 

транспортировка сырья, продуктов, промежуточных веществ, отходов;

обслуживающий персонал производственного подразделения;

система управления, обеспечения и безопасности.

Назначение хранилищ при непрерывном производстве - доставка сырья и отгрузка продуктов. Нередко они представляют собой технически сложные сооружения. Например, аммиак хранится в жидком виде (в газообразном состоянии его объем в 7 – 8 тысяч раз больше) под давлением 1 – 2 МПа. Жидкий аммиак испаряется, что может привести к разрыву емкости. Поэтому в ней необходимо поддерживать определенную температуру и отвод испаряющегося аммиака с его возвратом в хранилище. Хранение горючих и токсичных веществ недопустимо без соблюдения специальных охранных мероприятий, которые могут быть обеспечены лишь в сложных инженерных сооружениях.

Отдельными сооружениями на производстве являются устройства для транспортировки веществ и материалов – доставки сырья из хранилищ к собственно производству и продуктов в соответствующие хранилища, разгрузки поступающего сырья и отгрузки продукта. Здесь также высоки требования к технике безопасности, механизации и автоматизации процессов.

Система управления и безопасности персонала обычно обеспечивается администрацией на основе соответствующей нормативной технической и управленческой документации.
Химико-технологический процесс
Совокупность операций и процессов переработки сырья и материалов в продукты называют технологическим процессом.

Химико-технологический процесс – последовательность химических и физико-химических процессов (и их сочетаний) целенаправленной переработки исходных веществ в продукт.

Например, аммиак образуется в результате протекания химической реакции N2 + ЗН2 = 2NH3. Превращение осуществляют при температуре 700 – 850 К и давлении 30 МПа. Из-за обратимости реакции исходная азотоводородная смесь превращается не полностью. Необходима физико-химическая стадия – конденсация – для выделения образовавшегося аммиака. Непрореагировавшие N2 и Н2 возвращают в реактор. Для повышения давления, а также для циркуляции газов необходимо их сжатие, являющееся механическим процессом. Нагрев и охлаждение потоков, осуществляемые при этом, – теплообменные процессы. Совокупность указанных операций в их последовательности, реализующих получение аммиака из водорода и азота, есть химико-технологический процесс синтеза аммиака. Чтобы получить азот и водород, надо сначала получить водород из природного газа и воды, а азот выделить из воздуха. Совокупность процессов и операций, осуществляемых для превращения природного газа, воды и воздуха в аммиак, – химико-технологический процесс производства аммиака из природных материалов. Как часть он включает в себя и химико-технологический процесс синтеза аммиака. 

В совокупном химико-технологическом процессе выделяются следующие виды отдельных процессов и операций, классифицированных по их основному назначению, и соответствующие аппараты или машины, в которых они осуществляются.

■ механические и гидромеханические процессы – перемещение материалов, изменение их формы и размеров, сжатие и расширение, смешение и разделение потоков. Все они протекают без изменения химического и фазового состава обрабатываемого материала. Для проведения этих процессов предназначены транспортеры, питатели, дробилки, диспергаторы, формователи, компрессоры, насосы, смесители, фильтры.

■ теплообменные процессы – нагрев, охлаждение, изменение фазового состояния. Они протекают в теплообменниках, кипятильниках, конденсаторах, плавилках, сублиматорах.

■ массообменные процессы – межфазный обмен, в результате которого меняется компонентный состав контактирующих фаз без существенного изменения химического состава, т. е. химических превращений. К ним относятся растворение, кристаллизация, сушка, дистилляция, ректификация, абсорбция, экстракция, десорбция, осуществляемые в соответствующих аппаратах – сушилках, дистилляторах, ректификаторах, абсорберах, экстракторах, десорберах.

■ химические процессы – существенное изменение химического состава в химических реакторах.

Кроме указанных основных процессов совокупного химико-технологического процесса в химическом производстве осуществляются также:

■ энергетические процессы – взаимное преобразование различных видов энергии (тепловой, механической, электрической) в турбинах, генераторах, моторах;

■ процессы управления – получение и передача информации о состоянии потоков и веществ, изменение их состояния. К устройствам управления относятся датчики, сигнальные и информационные системы, клапаны, задвижки, вентили, системы автоматического регулирования и т. д.

Часто в каком-либо процессе имеют место одновременно два явления и более. В таких случаях процесс следует классифицировать по его основному назначению в общем технологическом процессе. Например, сжатие газа в компрессоре сопровождается его нагревом, но по основному назначению это процесс механический. В детандере сжатый газ совершает механическую работу, сильно при этом охлаждаясь. По назначению это процесс теплообменный, предназначенный для выработки холода.

Разработка любого реального химико-технологического объекта базируется на анализе комплекса химических, физико-химических, механических, теплотехнических и экономических явлений, характеризующих все процессы, поскольку производство нельзя рассматривать как сумму отдельных технологических операций и процессов. Каждый отдельный агрегат производства непосредственно или косвенно влияет на другие узлы. В частности, нельзя разработать технологию разделения сложных смесей, не учитывая узел химического превращения сырья, и, наоборот, нельзя не учитывать особенности разделения реакционной смеси при создании реакторного узла. Решение этих задач осуществляется на основе системно-структурного анализа, рассматривающего каждую операцию как часть сложного процесса получения конечного продукта.
Разработку технологии производства, как химико-технологической системы, осуществляют по следующим этапам:

· согласование и распределение материальных и энергетических потоков, определение общей нагрузки на аппараты;

· выбор и расчет технологического оборудования;

· определение затрат на производство и рассмотрение различных вариантов технологических схем;

· окончательный выбор технологической схемы производства.
При рассмотрении любого производства как сложной системы предварительно определяются связи между элементами (аппаратами), выявляется совокупность управляемых и неуправляемых параметров, способных влиять на показатели разрабатываемого процесса. К ним обычно относят составы потоков, их расходы и температуры, температуру и давление в аппаратах, количество подводимого и отводимого тепла, параметры теплоносителя и хладагента и др., то есть те, от которых прежде всего зависит протекание химического превращения сырья, чистота и полнота выделяемых компонентов, энергетические и капитальные затраты на производство продуктов.
Определение полезности и эффективности химического производства и технологического процесса в нем производится по разным показателям. 

Показатели химического производства и

химико-технологического процесса

Технические показатели определяют качество химико-технологического процесса. Нефтехимические процессы характеризуются следующими основными показателями:

Конверсия исходного сырья – количество превращенного сырья (компонента сырья), отнесенное к загрузке реактора, выраженное в процентах или долях единицы.

Рассмотрим простейшую реакцию

А(В + С

где В – целевой продукт.

Количество компонента А в загрузке реактора равно 
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 (кмоль/ч). Тогда конверсию компонента А (в %) можно  выразить следующим образом:
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Конверсия характеризует степень превращения сырья в целевые и побочные продукты и, в конечном счете, количество непрореагировшего сырья, подлежащего рециркуляции.

Выход продукта – отношение реально получаемого количества продукта из использованного сырья к максимальному количеству, которое теоретически можно получить из того же сырья. Например, на получение 1 т НNО3 реально расходуется 290-296 кг NH3. Если аммиак полностью превратить в азотную кислоту, его потребуется 270 кг. Выход продукта – 91-93%. Неполнота выхода продукта зависит от неполноты превращения, потерь, наличия примесей.

Выход целевого продукта в расчете на пропущенное сырье – количество целевого продукта, отнесенное к загрузке реактора, выраженное в % (масс.) или массовых долях. 
Если количество целевого продукта GА (кг/ч), то выход продукта В в расчете на пропущенное сырье 
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Селективность – доля (или процент) превращенного сырья, израсходованная на образование целевого продукта:
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Селективность процесса характеризует степень полезного использования сырья.

Количество сырья А, превращенного в продукт В, равно
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где МА – молярная масса вещества А (кг/кмоль)

Отсюда следует, что
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Селективность также можно определить как отношение выхода целевого продукта к его стехиометрическому выходу, или как отношение количества целевого продукта к его стехиометрическому количеству, которое могло бы образоваться при отсутствии побочных реакций

Если реакция идет без образования побочных продуктов, то количество полученного продукта равно
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а селективность:
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При этом значения селективности, рассчитанные по уравнениям (5) и (6) одинаковы. Подставим выражение для 
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 из уравнения (6) в уравнение (7):
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В литературе часто используют понятие "выход от теоретического", подразумевая под этим селективность, выраженную как отношение выхода целевого продукта к его стехиометрическому выходу. Такое выражение селективности ("выход от теоретического") неприменимо к обратимым реакциям, так как в этом случае теоретическое или равновесное количество вещества В равно:
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где 
[image: image16.wmf]р
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 – равновесный выход продукта при данных условиях, доли единицы.

Селективность равна
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Селективность выражают в мольных долях или в процентах.

В технических расчетах под селективностью иногда понимают выход целевого продукта в расчете на разложенное сырье и выражают ее в % (масс.) или массовых долях.
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Эта величина связана с селективностью, выраженной в мольных долях, соотношением
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Выражать селективность в массовых долях или процентах удобно в тех случаях, когда молярные массы сырья и целевого продукта близки, например, в процессах дегидрирования.

Если реагируют два и более веществ или образуется два и более продуктов реакции, селективность определяют по каждому из них.

Расходный коэффициент – расход сырья на получение одной тонны целевого продукта. Расходный коэффициент показывает количественно затраты на производство продукта, но не отражает эффективности использования расходуемых компонентов. Последняя определяется выходом продукта.

Расходный коэффициент рассчитывают на основании стехиометрического расхода сырья на реакцию (или реакции), учитывая селективность процесса (или его отдельных стадий), механические потери сырья и продуктов, а также степень извлечения целевого продукта из продуктов реакции.

Стехиометрический расходный коэффициент для реакции А(В + С равен
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Расходный коэффициент с учетом селективности процесса:
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где С/ – селективность, % (масс.).

Для процессов, протекающих в несколько стадий, расходный коэффициент рассчитывают, учитывая селективность каждой стадии:
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С учетом потерь расходный коэффициент равен
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где П – суммарные потери на всех стадиях, % (масс.).

Если потери отнесены к количеству целевого продукта, то расходный коэффициент равен
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В некоторых процессах для расчета расходных коэффициентов пользуются не селективностью, а выходом целевого продукта в расчете на пропущенное сырье. Так расходные коэффициенты рассчитывают для процессов, в которых сырье представляет собой сложную смесь, а реакция идет с большой глубиной. Примером такого процесса является пиролиз бензина или газойлевых фракций, когда не представляется возможным определить конверсию сырья. Расходный коэффициент в этом случае равен:
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Интенсивность процесса – количество перерабатываемого сырья или образующегося продукта в единице объема аппарата. Этот показатель характеризует интенсивность протекания процесса в технологическом аппарате и совершенство организации процесса.
Удельные капитальные затраты – затраты на оборудование, отнесенные к единице его производительности. Для начала производства необходимы единовременные затраты на аппараты, машины, трубопроводы, сооружения и прочее, т.е. капитальные затраты. Отнесенные к единице производительности, удельные капитальные затраты характеризуют эффективность организации процесса в отдельных аппаратах и в производстве в целом, совершенство используемых конструкций. Этот показатель выражается в натуральных величинах, например [т металла/1000 т продукта в сутки], или в денежном выражении.

Качество продукта определяет его потребительские свойства и товарную ценность. Показатель индивидуален для каждого продукта. Он может включать содержание (состав и количество) примесей, физические и химические показатели, внешний вид и размеры, цвет, запах и прочее. Определяется нормативными документами (ГОСТ – государственный отраслевой стандарт, технические условия, сертификат качества).

Экономические показатели определяют экономическую эффективность производства. Экономические показатели рассчитываются на основе технических показателей. Некоторые из них (производительность, расходные коэффициенты, удельные капитальные затраты) можно представить в денежном выражении. Эти и экономические показатели также называют техноэкономическими.

Себестоимость продукции – суммарные затраты на получение единицы продукта. Себестоимость складывается из следующих расходов: затрат на сырье, энергию, вспомогательные материалы; единовременные, капитальные затраты, распределяемые равномерно на срок эксплуатации оборудования; затраты на оплату труда работников. Себестоимость имеет денежное выражение.

Производительность труда – количество продукции, произведенной в единицу времени (обычно за год) в пересчете на одного работающего; характеризует эффективность производства относительно затрат труда.

Эксплуатационные показатели характеризуют изменения, возникающие в химико-технологическом процессе и производстве во время их эксплуатации при появлении отклонений от регламентированных условий и состояний. Влияние отклонений на показатели процесса, возможность управления процессом определяются эксплуатационными показателями.

Надежность характеризуют средним временем безаварийной работы либо числом аварийных остановов оборудования или производства в целом за определенный отрезок времени. Этот показатель зависит от качества используемого оборудования и правильности его эксплуатации.

Безопасность функционирования – вероятность нарушений, приводящих к нанесению вреда или ущерба обслуживающему персоналу, оборудованию, а также окружающей среде, населению. Чувствительность к нарушениям режима и изменению условий эксплуатации; определяется отношением изменения показателей процесса к этим отклонениям.

Управляемость и регулируемость характеризуют возможность поддерживать показатели процесса в допустимых пределах, определяют величину допустимых изменений условий процесса, управляющие параметры и их взаимовлияние (сложность управления).

Социальные показатели определяют комфортность работы на данном производстве и его влияние на окружающую среду.

Безвредность обслуживания следует из сопоставления санитарно-гигиенических условий для обслуживающего персонала с соответствующими нормами по загазованности, запыленности, уровню шума и др.

Экологическая безопасность – степень воздействия производства на окружающую среду и экологическую обстановку в регионе.
Перечень основных показателей химического производства свидетельствует о том, насколько высоки требования к качеству его разработки, проектирования, создания и эксплуатации. 

Пример расчета показателей процесса

Рассчитать расходный коэффициент по пропилену на 1 т нитрила акриловой кислоты (НАК), получаемого окислительным аммонолизом пропилена, если расход пропилена на образование НАК составляет 80% от стехиометрического (селективность С=80%); суммарные потери на всех стадиях производства 2% (масс.).

Решение: 
Уравнение реакции окислительного аммонолиза пропилена:

       С3Н6 + NН3 + 1,5О2(СН2 = СН-СN + 3Н2О

М, кг/кмоль         42
 17     1,5(32              53              3(18

Стехиометрической расходный коэффициент пропилена на 1 т НАК:
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Расходный коэффициент пропилена с учетом селективности:
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Расходный коэффициент с учетом потерь:
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П – суммарные потери на всех стадиях производства (2% масс.).

Ответ: расходный коэффициент по пропилену на 1 т НАК составляет 1,01 т/т.

Физико-химические основы химических процессов

В технологии основного органического и нефтехимического синтеза, как практически и в любой химической технологии, одной из основных является подсистема, включающая реактор. Химический реактор – это аппарат, в котором осуществляются химические реакции с целью получения необходимых веществ в условиях технологического процесса. Основными показателями процессов, протекающих в реакторе, являются конверсия реагентов, выход продуктов и селективность химического процесса.

Основная задача рассматриваемой подсистемы заключается в достижении оптимальных конверсии сырья и селективности химического процесса. Для этого необходимо не только правильно выбрать все значения параметров процесса, протекающего в реакторе, но и провести его строго в этих условиях. Следовательно, необходимо знать основные факторы, влияющие как на скорость и пути химического превращения исходных веществ, так и на их конверсию, т.е. знать способы, позволяющие управлять химическими процессами. 

Классификация химических реакций
В реакторе, как правило, протекает несколько реакций. В большинстве случаев такое совмещение произвольно: наряду с основной имеется и ряд побочных реакций. При этом они могут протекать как параллельно, так и последовательно. 

Все встречающиеся в отрасли химические реакции можно классифицировать по следующим основным признакам: 

1) по числу стадий химических превращений; 

2) по термическим условиям; 

3) по агрегатному (фазовому) состоянию реагентов; 

4) по наличию и типу катализаторов.

● По числу стадий химические реакции можно разделить на простые и сложные. Простые реакции обычно подразделяют на практически необратимые (односторонние) и обратимые (двусторонние). Последние, в свою очередь, можно разделить на реакции, которые могут проводиться как в закрытых, так и в частично открытых системах (например, за счет удаления одного из целевых продуктов из зоны реакции).

♦ Обратимые и необратимые реакции. 

При реализации обратимых реакций, как правило, на первом месте стоит задача сдвига равновесия в нужную сторону или организация ее проведения в частично открытой системе. При проведении практически необратимой реакции главной задачей является обеспечение ее протекания с высокой скоростью. Ускорить необратимую реакцию можно, например, за счет увеличения начальных концентраций реагирующих веществ, повышения температуры.

При осуществлении простых обратимых реакций побочные реакции практически не протекают. Такие реакции можно представить стехиометрическим уравнением:

аА + вВ ↔ сС +дД

Процесс протекает до установления динамического равновесия, когда скорость прямой реакции станет равной скорости обратной, и характеризуется равновесным выходом продуктов. Изменить равновесный выход можно за счет изменения внешних условий: температуры, давления, концентрации одного из компонентов и т.д. Достигнуть же в пределе полного превращения исходных веществ можно при удалении из зоны реакции одного или нескольких продуктов реакций, т. е. организации процесса в открытой системе с избирательным массообменом.

Сдвиг равновесия в значительной степени зависит от термодинамических характеристик реакций (температуры и давления). Так, например, если реакция эндотермическая, то равновесный выход целевого продукта (продуктов) увеличивается при повышении температуры в реакторе, если же реакция экзотермическая, то, наоборот,– при понижении температуры. Однако здесь наблюдается конкурентная ситуация, заключающаяся в том, что с понижением температуры увеличивается равновесный выход, но уменьшается скорость реакции. Следовательно, необходимо в каждом отдельном случае выбирать оптимальные температурные условия. 

Для повышения выхода большое значение имеет удаление одного или нескольких продуктов реакции. Наиболее легко удаляются газообразные, плохо конденсируемые или, наоборот, твердые продукты. Более трудно удаляются продукты, имеющие свойства, близкие к исходным реагентам. В последнем случае часто проводят совмещенные процессы, когда одновременно с реакциями осуществляют направленный массообмен (дистилляция, простая ректификация, азеотропная ректификация, дистилляция и ректификация в токе инертного газа, экстракция и др.). Так, при получении высококипящих эфиров малолетучих кислот и спиртов достаточно легко из реакционной массы удаляется вода. При получении же летучих эфиров они могут удаляться с водой в виде азеотропов, но в соотношениях, не соответствующих стехиомет-рическим соотношениям химической реакции. Лучше, если образуется гетерогенный азеотроп. В этом случае после расслаивания из системы удаляется тот слой, в котором сконцентрирован необходимый продукт. При этом другой слой может возвращаться целиком или частично в зону реакции. Наиболее совершенным является способ, когда реакционная зона размещается, например, в ректификационной колонне. Тогда продукты реакций могут выделяться в виде как дистиллята, так и кубового продукта.

♦ Сложные реакции. В основном органическом и нефтехимическом синтезе наряду с простыми реакциями широко встречаются сложные реакции (последовательные, параллельные и последовательно-параллельные).

Так, при алкилировании ароматических углеводородов олефинами, хлорировании низших олефинов и других процессах протекают многоступенчатые последовательные реакции. В частности, уравнения последовательной четырехступенчатой реакции можно записать в следующем виде:

А + В → С + Д,

С + В → Е + Д 

Е + В → К+ Д    и т.д.

Необходимо иметь в виду, что реакционная способность веществ с увеличением числа замещений изменяется, чаще всего падает. Поэтому при неизменном режиме подачи параллельного компонента происходит увеличение его концентрации в реакционной массе, т. е. происходит постоянное изменение его количества.

Так, при алкилировании ароматических углеводородов в присутствии различных катализаторов происходит последовательное замещение атомов водорода, и образуется смесь различных алкилпроизводных. Например, метилирование и этилирование бензола протекает последовательно, вплоть до получения гексаалкил бензолов.

Параллельные или конкурирующие реакции являются более распространенным в отрасли основного органического и нефтехимического синтеза. К их числу можно отнести окисление ацетальдегида в уксусную кислоту: наряду с уксусной кислотой в этой реакции получаются метилацетат, этилидендиацетат, муравьиная кислота и диоксид углерода. Широкое распространение имеют последовательно-параллельные реакции. Для такого типа реакций на каждой последовательной стадии в реакции участвует общий реагент, который параллельно взаимодействует с исходным веществом и промежуточным продуктом.

♦ По термическим показателям реакции делятся на экзотермические, эндотермические. Экзотермические реакции протекают с выделением тепла. Следовательно, в реакторах, в которых проводятся такого рода реакции, необходимо предусматривать отвод тепла. Наиболее характерным примером экзотермических реакций являются все реакции окисления.

Эндотермические реакции протекают с поглощением тепла. Поэтому при осуществлении этого рода реакций в реакторах предусматривается подвод тепла. К эндотермическим относятся реакции дегидрирования, крекинга и другие, например, дегидрирование этилбензола в стирол, дегидрирование н-бутиленовой фракции с получением бутадиена-1,3 (дивинила) и др.

В ряде случаев в реакторе могут протекать одновременно две или несколько реакций (совмещенный процесс) с противоположными теплотами. Тогда при проведении процесса можно добиться таких условий, когда не потребуется подводить (или отводить) тепло в реактор, так как разнонаправленные теплоты реакций компенсируют друг друга. Таким образом, адиабатический процесс можно превратить в изотермический.

♦ Фазовые условия. Так как реагенты могут находиться при определенных условиях в газообразном, жидком или твердом состоянии, то в зависимости от их фазового состояния и сочетания фаз реакции могут протекать в одной фазе, на границе фаз или в нескольких фазах. К гомогенным каталитическим реакциям относятся реакции, в которых катализатор и реагенты находятся в одной фазе. К числу гомогенных реакций относят гомофазные.

Гомофазными называются реакции, которые протекают в пределах одной фазы, так как все компоненты (в том числе и катализатор) находятся только в этой фазе. В свою очередь эти реакции делятся на газофазные, если все компоненты (реагенты и продукты) газообразны, и жидкофазные, когда все реагенты и продукты являются жидкими.

Гетерофазными называются такие реакции, которые протекают на границе фаз, т. е. когда компоненты (реагенты и продукты) находятся в двух или более фазах. В этом случае имеют место системы газ–жидкость, жидкость–жидкость, т. е. две несмешивающиеся фазы.

Следовательно, гомогенные и гетерогенные реакции различают по зоне протекания самой химической реакции. Так, гомогенные реакции осуществляются в объеме одной фазы, а гетерогенные – на поверхности раздела фаз. Понятия фазового состояния компонентов реакции и зоны ее протекания не совсем однозначны, так как существуют гомофазные гетерогенные процессы (в частности, газофазные реакции на твердом катализаторе) и гетерофазные гомогенные реакции, когда реагенты находятся в двух несмешивающихся жидких фазах, но реакция протекает только в объеме одной из фаз, куда второй компонент проникает из другой фазы за счет растворения.

К числу газофазных реакций можно отнести газофазное хлорирование углеводородов, например хлорирование метана при получении хлороформа. Примером жидкофазной реакции может служить гидратация пропилена на сульфокатионите с получением изопропилового спирта. И наконец, наиболее характерными примерами гетерофазных реакций являются многие из известных в настоящее время процессов окисления (в частности, окисление этилена до ацетальдегида).

Свыше 90 % всех реакций основного органического синтеза проводятся в присутствии различных катализаторов. Однако есть реакции, которые могут протекать без катализатора. В связи с этим реакции могут делиться на 
♦ Каталитические, которые протекают в присутствии катализаторов, и некаталитические, протекающие в их отсутствие.

Практически все реакции алкилирования, дегидрирования, гидрирования, гидратации, этерификации протекают в присутствии катализаторов (жидких и твердых). Катализаторы применяются для ускорения реакций, изменения температуры и давления процесса и т.д. Иногда катализаторы используют для снижения скорости реакции. Эти катализаторы называют ингибиторами. К числу некаталитических чаще всего относятся радикально-цепные реакции, например хлорирование и окисление углеводородов, пиролиз и др.

Каталитические (гомогенные) реакции, в свою очередь, можно разделить на кислотно-основные, окислительно-восстановительные, координационно-каталитические и ферментативные.

♦ Реакции подразделяются в зависимости от того, какой стадией определяется их общая скорость (химической или диффузией реагентов и продуктов реакций). При этом необходимо иметь в виду, что скорость процесса лимитируется скоростью самой медленной стадии. Следовательно, для ускорения процесса в целом необходимо прежде всего увеличить скорость именно этой стадии.

Все это относится, главным образом, к гетерогенным процессам, в которых реакции могут протекать как на поверхности раздела сред (фаз), так и в одной из сред (фаз). При этом реакция может протекать и в кинетической, и в диффузионной области. Если скорость процесса лимитируется скоростью диффузии, например газа в жидкость, то процесс протекает во внутренней диффузионной области. Если же скорость процесса лимитируется скоростью диффузии в дисперсной фазе, например для системы жидкость–жидкость, то процесс протекает во внешней диффузионной области.

Вместе с тем если скорость процесса лимитируется скоростью реакции, протекающей в одной из фаз, например жидкой, то процесс протекает во внутренней кинетической области. И наконец, если реакция протекает на поверхности раздела фаз, то скорость процесса зависит от скорости химических превращений, и процесс протекает во внешней кинетической области.

Рассмотренная классификация реакций с технологической точки зрения является, вероятно, не полной и условной, так как некоторые реакции очень трудно отнести к тому или иному классу (изотопные, ионные и др.). Однако подавляющее большинство реакций относится к определенному классу или типу реакций рассмотренной классификации.

Классификация и характеристики процессов,

протекающих в реакторах

Процессы, протекающие в реакторе, определяются фазовым состоянием исходных реагентов и продуктов реакций (фазовая характеристика), видом катализатора (твердый или жидкий), теплотой реакций и, соответственно, тепловым режимом (энергетические и термодинамические характеристики), динамикой процессов, характером движения реагентов и продуктов реакций, а также гидродинамикой системы. Кроме того, следствием энергетической и термодинамической характеристик является режим теплообмена.

Исходные реагенты и продукты реакций в реакторе могут находиться в разном фазовом состоянии: в виде пара (газа), жидкости и твердого тела. Более того, реагенты и продукты реакций могут присутствовать одновременно в разных фазовых состояниях.

По фазовому состоянию исходных реагентов и продуктов реакции процессы, протекающие в реакторах, делятся на гомогенные парофазные (газофазные), гомогенные жидкофазные и гетерогенные процессы. 
К гомогенным парофазным относятся процессы, в которых все реагенты и продукты реакций в условиях проведения процесса находятся в газовой фазе. Характерным примером такого процесса является парофазная гидратация этилена с получением этилового спирта. 
К гомогенным жидкофазным относятся процессы, в которых реагенты и продукты находятся в жидком состоянии. К характерным примерам таких процессов относятся: этерификация, гидролиз, дегидратация и др. 
На практике широко применяются гетерогенные процессы, в которых реагенты и продукты реакций присутствуют в разных фазах. Наиболее распространены гетерогенные процессы, в которых часть веществ находится в паровой фазе, а остальные – в жидкой (процесс газ–жидкость). Примером может служить сернокислотная гидратация олефинов с получением спиртов. Довольно распространены и процессы, протекающие в системе газ–твердое тело. Существуют также процессы, когда в реакторе находятся несмешивающиеся жидкости (процесс жидкость–жидкость). Примером такого процесса служит жидкофазная гидратация олефинов с получением изопропилового и втор-бутилового спиртов. В технологии основного органического и нефтехимического синтеза редко, однако встречаются процессы, когда одни вещества находятся в виде жидкости, а другие – в виде твердых тел (процесс жидкость-твердое тело). 

Как известно, свыше 70 % всей химической продукции получают каталитическими методами, а в современных производствах объем выпускаемой таким путем продукции приближается к 90%. Катализаторы выполняют различные функции: изменяют скорость реакции, диапазон рабочих температур и давлений, конверсию сырья и селективность процесса. Катализатор ускоряет как прямую так и обратную реакцию. При этом он не изменяет равновесного состояния процесса, но ускоряет его достижение. 

Подобно тому как химические реакции подразделяют в зависимости от агрегатного состояния реагентов и продуктов реакций на гомогенные и гетерогенные, так и катализ подразделяется на гомогенный и гетерогенный. При этом определяющим является агрегатное состояние прежде всего катализатора, т. е. в зависимости от агрегатного состояния катализатора и реагентов процессы, протекающие в реакторе, подразделяются на гомогенные и гетерогенные.

К гетерогенному катализу и, соответственно, к гетерогенным процессам относят процессы, в которых катализатор и реагенты находятся в разных фазах и реакции протекают на границе раздела этих фаз. К ним относятся прежде всего процессы взаимодействия газообразных или жидких реагентов с твердым катализатором, именно эти процессы имеют в настоящее время наибольшее практическое значение.

Характерными примерами такого рода процессов являются: синтез спиртов гидратацией олефинов (катализатор Н3РО4 на SiO2 или активированном угле), алкилирование ароматических углеводородов (Н3РО4 на SiO2), окисление этилена в оксид этилена (Ag), дегидрирование этилбензола в стирол (Fe3O4) и другие.

В том случае когда катализатор и реагенты находятся в одной фазе, процесс называется гомогенным (реакции протекают в объеме). Широко применяются жидкофазные гомогенные процессы, протекающие в присутствии металлокомплексных катализаторов. Например, в процессе оксосинтеза реакция гидроформилирования протекает в присутствии металлокомплексных катализаторов (карбонилов металлов) и является гомогенно-каталитической. Широкое распространение имеют также процессы, включающие ионный катализ (кислотный и основной). К процессам, катализируемым кислотами и основаниями, относятся: этерификация, омыление и многие другие, базирующиеся на окислительно-восстановительных реакциях.

Гомогенные каталитические процессы имеют ряд преимуществ перед традиционными гетерогенными: высокую общую активность и низкие температуры и, как следствие, высокую селективность и др. Однако они имеют и ряд существенных недостатков. Прежде всего, как правило, они не технологичны. Это объясняется тем, что осуществление таких процессов требует введения в технологический процесс сложной стадии отделения катализатора от реагентов и продуктов, что увеличивает трудоемкость, металлоемкость и затрудняет создание непрерывного процесса. Большие трудности возникают при регенерации, например, металлокомплексных катализаторов, тогда как регенерация традиционных гетерогенных катализаторов обычно сводится к выжиганию смолообразных продуктов в токе воздуха. Кроме того, гомогенные металлокомплексные катализаторы не могут быть применены для реакций, которые по требованиям термодинамики должны проводиться при высоких температурах. Верхняя температурная граница применения гомогенных катализаторов определяется прежде всего температурой кипения растворителей и температурой разрушения комплексов.

Если удается преодолеть основные недостатки гомогенного катализа, используя, например, направленно совмещенные процессы, то он найдет еще более широкое применение. С целью повышения технологичности таких катализаторов можно также осуществить их гетерогенизацию (нанести их на носители), сохранив активность и селективность. Гетерогенизация комплексов переходных металлов позволит создавать принципиально новые процессы, объединяющие преимущества гомогенного и гетерогенного катализа.

В некоторых процессах (реакциях) каталитическое действие может оказывать один из продуктов, образующийся в результате реакций. Такие процессы называют автокаталитическими (автокатализ). Чаще всего к их числу относят цепные процессы.
К основным характеристикам катализаторов относят:

· специфичность, выражающуюся в том, что определенный тип катализаторов применяют для осуществления конкретных процессов (гидрирование, дегидрирование, окисление и др.);

· избирательность, или селективность, т.е. способность ускорять целевую реакцию (реакции), по которой получается продукт;

· активность, которая определяется количеством целевого продукта, получаемого с единицы массы или объема катализатора в единицу времени.

Наиболее важной характеристикой катализаторов является их активность, которая зависит от следующих факторов:

· температуры (или интервала температур). Для каждого катализатора существует оптимальный температурный режим, при котором достигается его максимальная активность. При более низких температурах активность катализатора будет мала, а при более высоких – усиливается протекание побочных реакций и происходит дезактивация катализатора. Чем активнее катализатор, тем ниже его оптимальный температурный режим; 

· давления, определяющего концентрацию реагирующих веществ в реакционном объеме (при жидкофазном катализе) или на поверхности катализатора (при гетерогенном катализе); 

· размера частиц катализатора, определяющих поверхность контакта между реагентами и катализатором. Уменьшение размера частиц катализатора снижает его диффузионное и тепловое сопротивление и, следовательно, увеличивает активность; 

· содержания примесей в сырье, которые могут вызывать частичную или полную дезактивацию (отравление) катализатора; 

· способа приготовления катализатора, его активации, носителей и др.

Наиболее эффективно катализаторы применяются для химических процессов, протекающих в кинетической области.

Так как значительное число промышленных процессов основного органического и нефтехимического синтеза протекает в гетерофазных системах, особенно часто в системах газ–жидкость или жидкость–жидкость, то для протекания химических реакций необходимо обеспечить межфазный перенос вещества. При этом в зависимости от относительных скоростей массопередачи и химической реакции процесс может протекать в различных областях: кинетической, когда химическая реакция идет много медленнее процесса массопереноса; диффузионной, в которой самым медленным является процесс переноса вещества; переходной области, характеризующейся сравнимыми скоростями химической реакции и массопереноса.

Выход целевых продуктов в значительной степени зависит от температурного режима в реакторе. Поэтому важно подобрать такие температурные условия, которые обеспечат максимальный выход целевого продукта. При этом определяющим фактором является теплота реакций, протекающих в реакторе.

Температурный режим в реакторе может быть изотермическим, адиабатическим и политермическим.

Изотермический режим характеризуется постоянством температуры во всем реакционном объеме. При этом все процессы протекают при постоянной температуре (tн = tк= const). Такой режим может быть достигнут, если при проведении экзотермических реакций тепло будет отводиться в таком количестве, в каком оно будет выделяться, и наоборот, при проведении эндотермических реакций должно подводиться такое же количество тепла, которое поглощается в результате проведения различных процессов.

Для поддержания постоянства температуры подвод тепла может осуществляться в виде подогрева исходного сырья через поверхность теплообмена, ввода в зону реакций водяного пара и т. д., а отвод тепла – за счет испарения части сырья и продуктов реакций, через поверхность теплообмена, ввода в зону реакций захоложенного сырья и т. д.

Примером осуществления процесса в изотермическом режиме при проведении эндотермической реакции является получение стирола дегидрированием этилбензола. В этом случае тепло подводится частично за счет подогретого этилбензола, а в основном – в виде перегретого водяного пара. Другим примером может служить процесс получения алкилбензолов, в котором протекает экзотермическая реакция. При этом основное количество тепла отводится за счет испарения некоторой части бензола, а остальное – через теплообменную поверхность (через рубашку).

Адиабатический режим характеризуется отсутствием теплообмена с окружающей средой. Поэтому выделяемое тепло экзотермических реакций приводит к повышению температуры системы; в этом случае температура на входе реагентов ниже, чем на выходе. При проведении же эндотермических реакций имеет место обратная картина, т.е. наблюдается понижение температуры системы; температура исходного сырья на входе в реактор будет выше, чем на выходе из него.

Следует учитывать, что в таком процессе отсутствует теплообмен с окружающей средой и все тепло отводится с реакционной массой или подводится с исходным сырьем. В ряде случаев тепло может вводиться дополнительно с водяным паром. Примером осуществления адиабатического режима является дегидрирование этилбензола в стирол. В реактор вместе с этилбензолом подается определенное количество водяного пара, который выполняет роль не только теплоносителя, но и разбавителя и «регенератора» катализатора. Другим примером адиабатического режима является прямая гидратация этилена.

Политермический режим характеризуется таким внешним теплообменом, который не является пропорциональным теплоте реакций. Подача или отвод тепла в этом случае может осуществляться через стенку, разделяющую охлаждающие или нагревающие потоки, или непосредственное их смешение. При этом теплообмен может быть непрерывным или ступенчатым, когда теплообменные устройства вынесены из зоны реакций. В качестве теплоносителей могут служить сырье, инертные газы, катализаторный раствор. Возможны случаи, когда тепла, выделяющегося в результате реакций, достаточно, чтобы нагреть сырье (исходные реагенты) до нужной температуры, и исключается необходимость подвода тепла извне. Такие процессы называются автотермическими.
Характер движения исходных реагентов и продуктов реакций в значительной степени определяется объемом выпускаемой продукции. В нефтехимическом синтезе используют периодические, полунепрерывные, непрерывные процессы.
К непрерывным технологическим процессам относятся такие, в которых сохраняется практически неизменным режим работы установок во времени, те есть постоянны технологические параметры (давление, расход, температура и др.), поступление сырья, отвод целевых продуктов. Именно непрерывные процессы применяются в технологических линиях большой единичной мощности. Эти процессы имеют следующие преимущества: более низкие по сравнению с периодическими процессами эксплуатационные расходы из-за отсутствия таких операций, как многократные загрузки и выгрузки аппаратов; легко поддаются автоматизации, что также снижает эксплуатационные расходы; устойчивость технологического режима, так как легко поддерживать постоянными параметры процесса. Это в свою очередь приводит к стабильности качества выпускаемого продукта. Вместе с тем при осуществлении непрерывных процессов капитальные затраты выше, чем в случае периодических процессов, так как разные стадии (операции) выполняются в отдельных аппаратах.

В периодических процессах при переходе от  одной стадии процесса к другой, а часто и на одной стадии, наблюдается изменение режима работы аппаратов, проводится периодическая загрузка сырья и выгрузка реакционной массы. В периодических процессах выходные потоки, а также любые интенсивные (переменные) характеристики (температура, концентрации и др.) меняются во времени и являются периодическими функциями с периодом τи:

τи = τ1 + τ2 + τ3 + τ4,

где τи – продолжительность полного цикла;

τ1, τ2, τ3, τ4 – время загрузки, выхода на режим, работы и подготовки аппарата к новой загрузке соответственно.

Коэффициент использования оборудования Коб = τ/ τи (где τ – продолжительность основного процесса) для периодического процесса всегда ниже единицы. Такие процессы обладают следующими преимуществами: характеризуются большой гибкостью (в одном и том же реакторе можно получать разные продукты); реактор периодического действия предусматривает меньшие капиталовложения, чем реактор, работающий в непрерывном режиме. Однако периодические процессы имеют и существенные недостатки: низкая производительность; их трудно эксплуатировать, в том числе автоматизировать; в среднем качество продукции хуже, чем в непрерывном процессе, так как в периоды выхода на режим и подготовки реактора к новой загрузке получается продукция, не отвечающая необходимому качеству, в связи с тем, что процессы протекают в неоптимальных условиях.

Если на технологической установке, работающей по непрерывному принципу, предусматривается возможность смены продукции через определенный промежуток времени, то такие производства называют полунепрерывными. Процессы полупериодического действия широко применяются при использовании реакторов, в которых катализатор требует регенерации. В этом случае в одном реакторе протекает основной процесс, а в другом – регенерация катализатора. А затем они переключаются и меняют свои функции.

По характеру движения исходных реагентов и продуктов реакций процессы могут быть подразделены на прямоточные, перекрестноточные, процессы с постепенным добавлением реагентов и противоточные. Характер движения потоков определяет движущую силу процесса. Применительно к газожидкостной гетерогенной системе направление движения реагирующих фаз (потоков) представлено на рис. 1.
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Рис. 1. Направление движения потоков в системе газ–жидкость:

а – противоток; б – прямоток; в – перекрестный ток

Аналогичная картина может быть и в реакторах другого типа. При этом изменение концентраций соответственно при прямотоке и противотоке будет иметь качественно иной вид, представленный на рис. 2.

Из рис. 2 видно, что при прямотоке движущая сила процесса Δс велика только на входе в реактор и стремится к нулю на выходе из него. При этом скорость процесса в реакторе неравномерна. При противотоке движущая сила процесса по длине пути в реакторе меняется значительно меньше. Причем даже при одном и том же значении Δс при прямотоке в конце процесса ск' < ск, а при противотоке ск' > ск. Это значит, что при прочих равных условиях в случае противотока выход продукта значительно больше.
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Рис 2. Изменение концентраций при прямотоке (а) и противотоке (б):

сн,сн'- начальные концентрации; ск, ск'- конечные концентрации

В связи с этим в отрасли основного органического и нефтехимического синтеза чаще всего применяется противоток. Но иногда в случае необходимости длительного контакта реагентов используется прямоток или перекрестный ток.

Характерным примером противоточного осуществления процесса являются процессы окисления углеводородов. В частности, в производстве фенола и ацетона кумольным методом окисление изопропилбензола воздухом проводят в противоточной колонне тарельчатого типа. Другим примером может служить сернокислотная гидратация этилена или пропилена, осуществляемая в противоточной колонне. Примером прямоточного осуществления процесса является алкилирование бензола олефинами в колонне непрерывного действия. В этом случае бензол, олефин и катализаторный раствор подаются в нижнюю часть колонны, а газообразные и жидкие продукты выводятся из верхней части. Характерным примером перекрестного тока служит процесс алкилирования изобутана н-бутиленом, который осуществляют в горизонтальном аппарате с мешалками: катализатор (H2SO4) и изобутан перетекают вдоль аппарата, н-бутилен подается снизу в каждый отсек аппарата.

С точки зрения гидродинамики процессы, протекающие в реакторах, могут быть подразделены на процессы с полным перемешиванием реагентов, с многоступенчатым (секционным) перемешиванием и без перемешивания. Другими словами, может происходить полное перемешивание (идеальное смешение реагентов) как во всем реакторе, так и в отдельных его секциях, а также вытеснение реагентов.

Перемешивание реагентов в реакторе влияет на общий режим его работы. При полном перемешивании (идеальном смешении) температурный режим во всех точках один и тот же. Следовательно, и скорость реакции должна быть одинаковой во всех частях реактора. Такого рода процессы могут быть как периодического, так и непрерывного действия. Для перемешивания часто применяют мешалки, но можно использовать также и инертный газ, который, пробулькивая через реакционную массу, будет ее перемешивать.

Перемешивание можно проводить как в единичном аппарате, если в нем достигается необходимая конверсия, так и в каскаде реакторов (рис. 3), в каждом из которых достигается определенная конверсия. При этом реакционная масса переводится постепенно из одного реактора в другой. В такого рода процессах концентрация целевого продукта будет изменяться от СА0 до СА (рис. 3).
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Рис. 3. Каскад реакторов полного смешения

Такая организация процесса позволяет предотвратить образование застойных зон, а при большом числе реакторов можно создать гидродинамический режим, близкий к режиму полного вытеснения.

При идеальном вытеснении все частицы реакционной массы перемещаются в одном направлении и имеют одну и ту же скорость перемещения (при постоянных значениях всех других параметров) и практически одинаковое время пребывания в реакторе. В аппаратах с идеальным вытеснением состав и температура реакционной смеси в центре аппарата и у его стенок различаются; наиболее сильно отличаются концентрации и температуры на входе в реактор и на выходе из него.

В случае реакторов полного смешения средняя движущая сила процесса будет всегда ниже, чем в реакторах полного вытеснения или в реакторах периодического действия. Снижение концентраций реагентов и, соответственно, движущей силы процесса Δс в реакторах смешения, по сравнению с реакторами вытеснения, тем больше, чем выше конверсия реагентов и порядок реакции. Следовательно, при прочих равных условиях для проведения процесса и достижения заданной конверсии в реакторах смешения требуется большая продолжительность процесса. Кроме того, важное значение имеют энергетические затраты при осуществлении соответствующего процесса, которые для реакторов полного смешения могут быть в несколько раз выше, чем для реакторов полного вытеснения. 
Вместе с тем реактор полного смешения, в котором во всех точках наблюдаются постоянные концентрации и температуры, легче автоматизировать, чем реактор полного вытеснения. Более того, при наличии в реакторах режимов, близких к полному вытеснению, трудно подводить и отводить тепло, а при наличии интенсивного перемешивания условия передачи тепла улучшаются. Поэтому в аппаратах со взвешенным слоем катализатора, которые приближаются к реакторам полного смешения, отвод тепла при экзотермических реакциях осуществляется проще, чем в трубчатых аппаратах. Однако в аппаратах с псевдоожиженным слоем катализатора наблюдается его сильное истирание и унос в виде пыли.

Таким образом, для достижения необходимых результатов любого химического процесса целесообразно располагать технологическими способами ведения этого процесса. Для этого необходимо уметь: правильно выбирать вариант осуществления процесса (последовательный или параллельный, периодический, непрерывный или полунепрерывный); управлять рабочими концентрациями; управлять температурными режимами; создавать развитую поверхность контакта гетерогенных фаз; поддерживать активность катализатора.

Для управления рабочими концентрациями на практике используются следующие способы: рециркуляция непревращенных реагентов; рециркуляция одного из реагентов (или самого продукта реакции); многоточечный подвод исходных веществ в один реактор или в разные реакторы каскада; секционирование реакционного объема аппарата.

Рециркуляция одного из реагентов (обычно менее реакционноспособного) дает возможность достигнуть большей конверсии и селективности химического процесса. В ряде случаев за счет такой рециркуляции удается регулировать некоторые высокоэкзотермические процессы. Подвод реагентов в разные точки реактора или в разные аппараты каскада способствует не только регулированию скорости химического процесса, а следовательно, и скорости выделения тепла при протекании реакций, но и повышению селективности процесса. Как правило, в разные точки подается наиболее реакционно-способный компонент. Секционирование приводит к увеличению средней движущей силы процесса за счет снижения продольного перемешивания и поэтому находит наибольшее применение в аппаратах смешения.

Управление температурным режимом. Для непрерывного отвода или подвода тепла реактор должен иметь поверхность теплообмена, расположенную в зоне реакций. С целью ступенчатого теплообмена поверхность теплообмена размещается вне зоны реакции, т.е. выносится в отдельную часть реактора или вообще выносится из него. При этом тепло может отводиться как при подаче теплоносителя в теплообменное устройство, так и за счет испарения части сырья, продуктов реакции (в случае жидкофазного процесса), а также за счет подачи захоложенного сырья. Подвод тепла может осуществляться при подаче теплоносителя в теплообменное или реакционное устройство. Следовательно, в качестве теплоносителей могут быть использованы сырье и продукты реакции, традиционные теплоносители, катализаторный раствор и др.

Методы управления температурными режимами процессов необходимо рассматривать во взаимосвязи с управлением рабочими концентрациями. Действительно, количество выделяемого или поглощаемого тепла в значительной степени зависит от скорости реакций, которая в свою очередь определяется концентрацией реагентов. Следовательно, регулировать рабочие температуры можно, изменяя концентрации реагентов. Вместе с тем температурный режим в значительной степени определяет концентрации реагентов в реакторе.

Для гетерогенных процессов большое значение имеет создание развитой поверхности контакта фаз. Причем в таких процессах скорость подвода и отвода как реагентов и продуктов реакций, так и тепла определяется размером поверхности взаимодействующих фаз. Увеличить эту поверхность можно следующими методами: эмульгированием (в случае несмешивающихся жидкостей), распылением систем газ–жидкость, барботажем, созданием пленки, созданием движущегося, кипящего или суспендированного слоя, а также измельчением твердых частиц для процессов с твердой фазой.

Для каталитических процессов самое большое значение имеет поддержание активности катализатора. Она может поддерживаться на должном уровне частичной сменой отработанного катализатора, регенерацией катализатора в самом реакторе или вне его, циркуляцией катализатора с его регенерацией и другими способами.

Характеристика реакторных устройств
В реакторных устройствах при проведении собственно химического превращения протекают различные физические процессы (гидродинамические, тепловые, диффузионные и др.), с помощью которых создаются необходимые условия.

Для осуществления физических процессов в реакторных устройствах используются различные конструктивные элементы (мешалки, контактные устройства, теплообменники и др.). 

Для реакторов существуют общие принципы, на основе которых можно найти связь между их конструкцией и основными закономерностями химического процесса, в них протекающего. Как процессы, протекающие в реакторных устройствах, так и сами реакторные устройства можно классифицировать по следующим признакам: режиму работы (периодические или непрерывные), гидродинамическим и тепловым режимам, а также  физическим свойствам реагентов и продуктов реакций.

Выбор того или иного типа реакторного устройства обусловливается требуемой селективностью химических превращений исходных веществ, а также производительностью по целевому продукту (целевым продуктам). Реакторное устройство должно также удовлетворять ряду требований, позволяющих эффективно проводить химические процессы. К таким требованиям относятся:

· возможность размещения в реакторе необходимого количества катализатора максимальной активности;

· создание требуемой поверхности контакта взаимодействующих реагентов и катализатора, а также отдельных фаз;

· обеспечение необходимого гидродинамического режима движения реагентов и фаз;

· обеспечение необходимого теплообмена при подводе или отводе тепла;

· наличие необходимого реакционного объема;

· поддержание необходимого режима процесса и др.

Реакторные устройства должны также обеспечивать оптимальную скорость реакций. Кроме того, выбор конструктивного типа реактора зависит от условий проведения процессов и свойств участвующих в них веществ.

Таким образом, к важнейшим факторам, определяющим устройство реакторного аппарата, можно отнести:

· режим работы (периодический, непрерывный или полунепрерывный);

· температуру и давление, при которых протекают процессы; физические и химические свойства исходных веществ и продуктов реакций;

· агрегатное состояние исходных веществ и продуктов реакций;

· теплоты реакций и процесса в целом, а также скорость подвода (отвода) тепла;

· способы интенсивного перемешивания реагентов; способы подвода реагентов и отвода продуктов реакций;

· способ регенерации катализатора или его замены.

Все реакторы, применяемые в отрасли основного органического и нефтехимического синтеза, могут быть отнесены к тому или иному типу в зависимости от:

· состояния реагентов (газ, жидкость, твердое тело, газ-жидкость, жидкость-жидкость, газ-твердое тело, жидкость–твердое тело);

· состояния катализатора: твердый (в стационарном состоянии, в псевдоожиженном состоянии, в диспергированном состоянии), жидкий;

· расположения поверхности теплообмена (внешнее, внутреннее);

· способа отвода тепла (через поверхность теплообмена, за счет испарения реагентов или продуктов реакций, за счет подачи холодных реагентов);

· способа диспергирования газа, жидкости и твердых частиц (реагентов и катализатора);

· способа развития поверхности контакта фаз.

Рассмотренные факторы в значительной степени определяют конструкции вспомогательных устройств (перемешивающие, теплообменные устройства и т.д.).

По конструкции реакторные устройства разделяют на (рис. 5,6):

· реакторы типа реакционной камеры;

· реакторы типа колонны;

· реакторы типа теплообменника;

· в реакторы типа печи.

Реакторы для гетерогенных реакций в жидкой фазе обычно снабжены мешалками разного типа и имеют теплообменные устройства (обычно для косвенного теплообмена). Эти реакторы с мешалками работают при режиме, близком к режиму полного смешения. На рис. 4 представлены наиболее часто встречающиеся устройства для перемешивания взаимодействующих реагентов или фаз.
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Рис. 4. Типы перемешивающих устройств:

а – сопло; б – горелка; в – мешалка; г – пневматический смеситель
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Рис. 5. Колонные реакторы
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Рис. 6. Реакторы
а – шахтный; б – реакционная камера (емкостной); в – печь

Структурные элементы, характерные для реакторов, показаны на примере реактора на рис. 7. 
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Рис. 7. Структурные элементы реактора:

1 - реакционная зона; 2 - устройство ввода реакционной смеси; 3 - смеситель; 4 - теплообменник; 5 - выходное устройство; Хг - холодный газ; Т - теплоноситель; И и П -исходный и конечный продукты соответственно

В реактор засыпано несколько слоев катализатора, где протекает химическая реакция. Это – реакционная зона (1), имеющаяся во всех реакторах. Исходная реакционная смесь подается через верхний штуцер. Чтобы обеспечить однородное прохождение газа через реакционную зону, установлен распределитель потока - устройство ввода (2). Распределителем газа также может быть барботер. К смесителям предъявляются особые требования - обеспечить однородный контакт реагентов. Между первым (сверху) и вторым слоями в смесителе (3) смешиваются два потока – реакционной смеси после первого слоя катализатора и добавляемый холодный газ Хг. После второго слоя помещен теплообменник (4), позволяющий регулировать тепловой баланс реактора. Продукты выводятся через выходное устройство (5). Возможны устройства разделения потоков. В устройствах ввода, вывода, смешения, разделения, распределения потоков и в теплообменниках протекают физические процессы.

Производство полиолефинов

Полиолефины – высокомолекулярные углеводороды алифатического ряда, получаемые полимеризацией, соответствующих олефинов. Наиболее важными представителями этого класса соединений являются полиэтилен, полипропилен и их сополимеры.

Основным видом сырья для производства полиолефинов являются этилен и пропилен. Однако в настоящее время для получения полиолефинов применяются и некоторые другие (-олефины, способные полимеризоваться в присутствии стереоспецифических катализаторов с образованием высокомолекулярных продуктов. К ним относятся бутен-1, З-метилбутен-1, гексен-1, октен-1 и др. Ценные механические свойства полиолефинов обусловлены их высокой молекулярной массой и регулярностью строения. Молекулярная масса технических образцов полиолефинов колеблется от 30000 до 2000000 и более. Удачное сочетание в полиолефинах механической прочности, химической стойкости, хороших диэлектрических показателей, низкой газо- и влагопроницаемости, а также легкость переработки в изделия, низкая стоимость и доступность сырья позволили полиолефинам занять первое место в мире по валовому выпуску пластмасс. Полиэтилен применяется в качестве электроизоляционного материала, для изготовления труб, пленок, тары и изделий различного профиля и др. Наибольшее распространение в промышленности получило производство полиэтилена высокого давления.

Производство полиэтилена при высоком давлении
Полиэтилен высокого давления (низкой плотности) получают методом радикальной полимеризации при 200–270°С и 150–400 МПа в присутствии инициаторов (кислород, органические пероксиды):

nСН2=СН2 ( [–СН2–СН2–]n
Тепловой эффект реакции полимеризации составляет 86,4 кДж/моль превращенного этилена.

При использовании в качестве инициатора кислорода первичным актом инициирования является образование пероксида этилена:

СН2=СН2 + О2 →
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Образование пероксида этилена при высоком давлении может происходить при сравнительно низких температурах, но для его последующего распада и образования свободных радикалов необходима температура выше 1500С. За счет распада пероксидного кольца образуются незначительные количества формальдегида. Кроме того, в макромолекуле полиэтилена содержится некоторое количество карбонильных групп.
Развитие цепи заключается в последовательном присоединении к свободному радикалу молекулы мономера с образованием растущей цепи с активной концевой группой:

R● + СН2=СН2 → R-СН2-СН2●
R-СН2-СН2● + СН2=СН2 → R- СН2-СН2-СН2-СН2●
Обрыв цепи происходит за счет рекомбинации

R-СН2-СН2● + R′-СН2-СН2●→ R- СН2-СН2-СН2-СН2- R′

или диспропорционирования

R-СН2-СН2● + R′-СН2-СН2●→ R-СН2-СН3 + R′-СН=СН2
Реакция диспропорционирования приводит к образованию макромолекулы с ненасыщенной концевой группой. Наличие небольшого количества двойных связей в полиэтилене подтверждается экспериментально. Обрыву цепи способствуют также некоторые примеси, играющие роль ингибиторов. Поэтому исходный этилен должен обладать очень высокой степенью чистоты.

Процесс полимеризации этилена может сопровождаться реакцией передачи цепи, например, на полимер:

R-СН2-СН2●+ R′- СН2-СН2- R′ →R-СН2-СН3 + ′R- СН●- СН2- R′
К атому углерода, содержащему неспаренный электрон, присоединяются молекулы мономера либо растущий макрорадикал. В первом случае продолжается рост цепи, во втором – происходит ее обрыв. В любом случае образуется длинная боковая цепь. С повышением температуры возрастает скорость передачи цепи и степень разветвленности полиэтилена.

При температуре выше 350°С начинается быстрый саморазогрев с быстрым нарастанием давления в реакторе, что может привести к взрыву. В этих условиях происходит разложение полиэтилена с последующим образованием глубококонденсированных систем с очень малым содержанием водорода (сажа), сопровождающееся выделением теплоты.

Влияние различных факторов на процесс полимеризации
Молярная масса полиэтилена, как во всяком свободнорадикальном процессе, зависит от условий полимеризации: давления, температуры, концентрации инициатора.

При повышении давления скорость роста цепи при радикальной полимеризации этилена возрастает очень быстро. Так, при 150°С и давлении 15,7 МПа скорость роста цепи в 3000 раз больше, чем при той же температуре и атмосферном давлении. При этом большое влияние на скорость реакции оказывает плотность этилена, которая при 200°С повышается с 0,2 кг/м3 при атмосферном давлении до 450 кг/м3 при 150 МПа. В промышленности полимеризацию этилена проводят при давлениях от 150 до 400 МПа.

При давлении 150 МПа и более плотность газообразного этилена приближается к плотности жидкости, достигая 450–500 кг/м3. В этих условиях давление приводит не только к увеличению числа столкновений молекул, но, вероятно, и к молекулярной ориентации и деформации. С повышением вязкости реакционной массы снижается скорость диффузии, в первую очередь макрорадикалов и макромолекул, обладающих меньшей подвижностью, чем малые молекулы. Поэтому скорость обрыва не увеличивается, а уменьшается, приводя к повышению молярной массы полимера. Кроме того, при высоких давлениях достигаются очень большие значения свободной энергии молекул, что резко увеличивает их активность.

С повышением температуры процесса полимеризации этилена возрастает скорость реакции и увеличивается степень превращения этилена в полимер. В наибольшей степени повышение температуры оказывает влияние на стадию инициирования и реакцию передачи цепи, что приводит к снижению молярной массы полимера, увеличению разброса молярных масс полимера в сторону возрастания количества низкомолекулярных фракций, нарушается регулярность строения молекулы полимера. Стадия роста и обрыва цепи мало зависят от температуры. Таким образом, повышение температуры влияет на свойства полиэтилена: снижаются молярная масса, степень кристалличности, плотность, возрастает степень разветвленности полимера.

Следовательно, для получения полиэтилена с высокой молекулярной массой процесс полимеризации необходимо проводить при низких температурах. Нижний предел температуры ограничен температурой распада инициатора. Верхний предел (примерно 260–280°С) зависит от рабочего давления в реакторе и ограничен условиями взрывобезопасности и требуемой молекулярной характеристикой полимера.

Большое влияние на полимеризацию этилена оказывает инициатор. Расход инициатора обычно очень мал, так как распад одной молекулы инициатора приводит к взаимодействию многих тысяч молекул мономера. По данным различных авторов скорость реакции пропорциональна концентрации инициатора в степени от 1/2 до 1. С увеличением концентрации инициатора молярная масса полиэтилена снижается. Обычно в промышленных условиях концентрация кислорода не превышает 0,03% (об.) в расчете на мономер.

Продолжительность реакции влияет на степень превращения этилена до некоторого значения конверсии, определяемого расходованием инициатора. После исчерпания инициатора реакция прекращается.

Особенности процесса получения полиэтилена высокого давления
Выделение большого количества тепла при полимеризации (большой экзотермический тепловой эффект реакции - 3600 кДж/кг полиэтилена) ограничивает конверсию этилена до 10–25%. Поэтому процесс проводится с рециркуляцией значительных количеств непревращенного этилена.

Этилен, применяемый для полимеризации, должен иметь высокую степень чистоты, так как реакции, протекающие по радикальному механизму, крайне чувствительны к примесям, обрывающим полимерную цепь. Такие примеси как ацетилен и бутадиен ингибируют полимеризацию этилена. Сероводород и диоксид углерода вызывают обрыв цепи. При циркуляции этилена примеси накапливаются, и содержание их увеличивается. Поэтому на полимеризацию должен поступать этилен 99,9–99,99%-ной степени чистоты.

Для проведения процесса при давлениях 150–400 МПа требуются компрессоры сверхвысокого давления специальной конструкции. Компримирование этилена проводится в две ступени: на первой ступени этилен сжимается до 35–45 МПа обычными компрессорами высокого давления, а на второй – специальными компрессорами с использованием смазки, которая мало растворяется в этилене и не влияет на процесс полимеризации (например, белые масла).

В компрессорах предусмотрены уплотнения специальных конструкций. В частности, применяются самоуплотняющиеся затворы с металлическими кольцевыми прокладками – обтюраторами. Малейшие дефекты в уплотнениях могут привести к большим потерям газа и авариям вследствие токсичности и воспламеняемости этилена. Вся арматура – запорные и регулирующие клапаны – изготавливается из специальных сталей и обладает большой прочностью.

Очень важен выбор предохранительных клапанов ввиду возможности повышения давления в реакторе и других аппаратах, что может вызвать взрыв. Применяются предохранительные клапаны импульсного типа с пружинами и мембранами. Реакторы изготавливаются толстостенными и цельнокованными.

При температуре выше 350°С может начаться разложение полимера. Поэтому должен быть обеспечен очень эффективный отвод тепла. Это основная проблема при выборе конструкции реакторов. Возможность отвода тепла лимитирует конверсию этилена.

Процесс осуществляется в реакторах двух типов: змеевиковом и автоклавном с перемешивающим устройством.

Реактор змеевикового типа представляет собой змеевик из толстостенных цельнотянутых труб с внутренним диаметром 36–50 мм и более и толщиной стенки 17–20 мм. Трубы соединены между собой калачами. Трубы и калачи имеют водяную рубашку для нагревания или охлаждения. Объем реактора (реакционной зоны) составляет 175–200 л и более. Охлаждение осуществляемся циркулирующей под давлением водой.

Реактор с перемешивающим устройством представляет собой толстостенный цельнокованный цилиндрический аппарат, снабженный винтовой мешалкой. Мешалка приводится в действие экранированным электродвигателем. Аппарат снабжен охлаждающей рубашкой со спиральным движением воды или воздуха. Этилен и инициатор могут вводиться в нескольких точках по высоте реактора. Общий вид реактора с перемешивающим устройством приведен на рис. 8. Верхняя и нижняя крышки реактора уплотнены обтюраторами. При повышении давления напряжение в металле обтюратора превышает предел текучести и все неплотности заполняются, что обеспечивает надежное уплотнение.
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Рис. 8. Реактор с перемешивающим устройством:

1 – корпус реактора; 2 – охлаждающая рубашка; 3 – мешалка; 4 – термопары; 5 – затвор.

Принципиальная технологическая схема получения полиэтилена высокого давления в змеевиковом реакторе приведена на рис. 9.
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Рис. 9. Технологическая схема получения ПЭВД в змеевиковом реакторе:

1 – компрессоры первого каскада; 2 – компрессоры второго каскада; 3 – холодильники; 4 – змеевиковый реактор; 5 – сепаратор высокого давления; 6 – сепаратор низкого давления; 7 – холодильник; 8 – циклонные сепараторы

Свежий этилен под давлением 0,8–1 МПа смешивается с кислородом и возвратным этиленом низкого давления. Далее смесь сжимается до 25 МПа в компрессоре 1, после чего охлаждается, отделяется от смазки и смешивается с возвратным этиленом высокого давления. Затем этилен подается в компрессор второго каскада 2, где сжимается до 150–200 МПа. После второго каскада сжатия этилен охлаждается в холодильнике 3 и при температуре около 70°С поступает в реактор 4, выполненный в виде змеевика и снабженный охлаждающей рубашкой. Змеевиковый реактор состоит из зоны нагрева этилена от 70 до 180°С и зоны реакции, в которой температура этилена повышается до 260–280°С. В зону реакции предусмотрен промежуточный ввод этилена, что позволяет гибко регулировать температурный режим.

Нагревание этилена осуществляется горячей водой, циркулирующей в рубашках реактора. В зону нагрева подается вода с температурой 150–230°С под давлением 2–5 МПа. В зону реакции подается вода с температурой около 230°С под давлением 5 МПа.

Давление в реакторе поддерживается равным 150–200 МПа при помощи дроссельного клапана, установленного после зоны реакции. Дроссельный клапан, за счет воздействия на него системы регулирования и программного датчика, создает пульсацию потока этилена в реакторе, что способствует отделению пленки полиэтилена с внутренней поверхности реакционной трубки, и улучшает условия теплоотдачи. На выходе из реактора смесь дросселируется до 32 МПа и поступает по трубопроводам, обогреваемым водяным паром высокого давления, в вертикальный сепаратор высокого давления 5 для разделения этилена и полиэтилена. Температура в сепараторе высокого давления поддерживается не менее 220°С. Жидкий полиэтилен из нижней части сепаратора высокого давления поступает по трубопроводам, обогреваемым паром под давлением 3 МПа, в сепаратор низкого давления 6. Перед сепаратором низкого давления полиэтилен с растворенным этиленом дросселируется от 32 до 0,15–0,6 МПа. Для уменьшения вязкости полиэтилена температуру в сепараторе низкого давления поддерживают 180–200°С, что обеспечивается поддерживанием температуры в сепараторе высокого давления не менее 220°С.

Этилен из сепаратора низкого давления направляется в компрессоры первого каскада. Возвратный этилен высокого давления из верхней части сепаратора 5 направляется на очистку и охлаждение. Охлаждение этилена до 35°С осуществляется в трехступенчатом холодильнике типа «труба в трубе» 7. Перед каждой ступенью для улавливания полиэтиленовой пыли расположены по два переключающихся сепаратора циклонного типа 8, обогреваемые паровыми рубашками.

Очищенный и охлажденный этилен после третьей ступени холодильника направляется в отделение компрессии на компрессоры второго каскада. При нарушении теплового режима в реакторе автоматически срабатывает предохранительный клапан, установленный в конце зоны реакции. Если это не приводит к снижению давления и температуры, то открывается вентиль аварийного сброса этилена, установленный перед реактором. Для очистки аппаратов и трубопроводов от продуктов разложения применяется циркуляционная промывка толуолом или ксилолом.

В условиях реакции полиэтилен растворяется в этилене, образуя гомогенную смесь. Жидкая смесь через дроссельный клапан направляется в сепаратор высокого давления, в котором происходит разделение этилена и полиэтилена за счет разности плотностей.

В реакторе с перемешивающим устройством температура поддерживается в пределах 260–280°С. Полимеризация проводится в присутствии жидкого инициатора, который подается в реактор непрерывно вместе с этиленом. Технологическая схема процесса мало отличается от технологической схемы, рассмотренной выше. В ней отсутствует система дозирования кислорода, но имеется система для дозирования инициатора.

Регулирование теплового режима в реакторах разных типов

Реактор змеевикового типа. Более половины тепла реакции поглощается самим циркулирующим этиленом, который при этом нагревается от 180 до 260–280°С. Остальное количество тепла отводится через поверхность теплообмена при помощи горячей воды. Отвод тепла определяется, в первую очередь, теплопередачей через толстостенные трубы, а не расходом и температурой воды.

Большое тепловое сопротивление оказывают пленка полиэтилена и стенка трубы. Сумма этих тепловых сопротивлений на порядок больше теплового сопротивления со стороны потоков этилена и воды. Поэтому при возникновении местных перегревов их нельзя быстро устранить вследствие замедленной теплопередачи через толстые стенки труб и пленку полиэтилена, обладающих большой тепловой инерцией. Между тем, местный перегрев увеличивает скорость реакции и вызывает еще больший разогрев. За несколько секунд может начаться разложение полиэтилена с образованием технического углерода (сажи). В этих условиях любая система охлаждения окажется неэффективной, т. е. она будет «запаздывать». Поэтому управление реакцией осуществляется путем регулирования давления в реакторе. Давление регулируется безынерционным автоматическим дроссельным вентилем, который открывается периодически по заданной программе (давление снижается на 20–40 МПа, время между сбросами давления составляет 0,5–1 мин, дроссель открывается на 1–2 с). Давление восстанавливается за несколько секунд. Эти условия можно варьировать в широких пределах.

При периодическом дросселировании температура понижается за счет охлаждения, обусловленного уменьшением скорости реакции. Предотвращение местных перегревов замедляет реакцию инициирования, которая сильно зависит от температуры (ее энергия активации равна 176 кДж/моль). Вследствие этого образующиеся новые радикалы более равномерно распределяются по длине реактора, и глубина превращения повышается. Это также благоприятствует образованию молекул с длинными цепями без больших разветвлений.

Точное регулирование температуры позволяет получать различные марки полиэтилена. Кроме того, пульсирующий поток этилена срывает полиэтиленовую пленку со стенок реактора, что улучшает теплоотвод.

В настоящее время в реакторах змеевикового типа как правило используется позонная подача этилена в смеси с кислородом. В начало змеевика подается только часть общего потока этилена. В точку змеевика, в которой достигается максимально допустимая температура реакции, вводится свежая порция этилена, содержащего кислород. Позонный ввод этилена позволяет более гибко регулировать распределение температур в реакторе и, в некоторых случаях, дает возможность отказаться от непрерывной пульсации давления.

Реактор с перемешивающим устройством. В реакторе с перемешивающим устройством основное количество выделяющегося тепла отводится циркулирующим холодным этиленом, причем температура этилена может варьироваться от 35 до –40°С. Температура реакции может регулироваться изменением количества поступающего инициатора. Благодаря эффективному и быстрому перемешиванию температура в реакторе выравнивается. Отвод тепла через стенку незначителен из-за большого термического сопротивления толстостенного корпуса и малой удельной поверхности стенок. Для отвода тепла кроме циркуляции этилена используют ввод в зону реакции инертных жидкостей, например воды и бензола. Эти жидкости могут подаваться в нескольких точках по высоте реактора.

Конверсия этилена зависит от температуры ввода этилена в реактор. Чем выше конверсия этилена, тем меньшее количество тепла, выделяемого в реакторе, может быть отведено циркулирующим этиленом и тем ниже должна быть температура этилена.

Сравнение реакторов двух типов
В змеевиковом реакторе, являющимся реактором идеального вытеснения, весь поток этилена находится в реакторе в течение одинакового времени, что в принципе должно способствовать более узкому молекулярно-массовому распределению получаемого полимера. Однако неравномерность распределения кислорода (основное количество кислорода расходуется в начальной зоне реакции) и изменение температуры по длине зоны реакции приводит к получению полиэтилена с широким молекулярно-массовым распределением. В некоторых схемах практикуется ступенчатая подача в реакторы змеевикового типа жидких инициаторов, что улучшает молекулярно-массовое распределение получаемого полиэтилена (также как и позонный ввод этилена и кислорода).

Реактор с перемешивающим устройством характеризуется высокой степенью перемешивания. Несмотря на различное время пребывания в реакторе отдельных порций этилена, интенсивное перемешивание и возможность подвода инициатора в различные точки реактора создают достаточно равномерное распределение (концентрацию) инициатора в реакционном объеме. Получению однородного продукта способствует очень малый перепад температур в реакторе.

Производительность реакторов определяется, в первую очередь, теплоотводом. В реакторах с перемешивающим устройством можно гибко регулировать теплоотвод и устранять местные перегревы. Поэтому для них характерна большая глубина превращения (до 18–20%) этилена.

В настоящее время, благодаря ступенчатому вводу этилена и увеличению диаметра труб, конверсию этилена в реакторах змеевикового типа удалось повысить до 20–25%, а производительность единичного реактора до 50–150 тыс. т в год и более. Этому также способствовало увеличение давления до 250–400 МПа. В промышленности преимущественно используются реакторы змеевикового типа.

Производство полиэтилена при низком давлении
В начале 50-х годов Циглером были найдены катализаторы, которые вызывали полимеризацию этилена при атмосферном или несколько большем давлении. При этом происходило почти полное превращение этилена в полиэтилен. 
Одним из таких катализаторов, нашедших широкое практическое применение, являлся комплекс триэтилалюминия с тетрахлоридом титана, а также с хлоридом или гидроксихлоридом ванадия и др. Затем были разработаны аналогичные системы на основе алкилалюминия и TiCl3 для полимеризации пропилена. Реакция полимеризации на катализаторах Циглера – Натта протекает гетерогенно, так как в зоне реакции каталитический комплекс находится в виде суспензии. Позднее были предложены гомогенные катализаторы полимеризации этилена на основе соединений алюминия, титана и ванадия, таких как А1(С2Н5)2С1 – VO(OC2H5)3, А1(С2Н5)2С1 – VOC13, А1(С2Н5)3–VO(OC2H5)3–TiCl4 и др. Расход гомогенного катализатора в реакции меньше, чем гетерогенного катализатора Циглера, у которого в катализе принимает участие только поверхность. В присутствии гомогенного катализатора получают полиэтилен в 4–10 раз менее разветвленный, чем на катализаторах Циглера. Следовательно, химическая стойкость полимера увеличивается, так как окисление полимера начинается с третичных атомов углерода. Гомогенные катализаторы легче отмываются от полимера, чем гетерогенные, поэтому зольность полимера ниже. Значительно упрощается также схема производства.

При полимеризации этилена на комплексном катализаторе Циглера реакция протекает по координационно-ионному механизму. Триэтилалюминий в этом процессе является активным восстановителем ТiС14 в TiCl3. Трихлорид титана образует с другой молекулой триэтилалюминия комплекс, инициирующий полимеризацию.

Полимеризацию этилена проводят в инертном углеводородном растворителе. Образующиеся алкилпроизводные переходных металлов способны координировать молекулы мономера. Координация молекулы мономера происходит около атома переходного металла катализатора с образованием координационной связи между ними, а полимеризация осуществляется в результате внедрений координированной молекулы мономера по связи Me – С между переходным металлом и последним звеном растущей макромолекулы. Предполагают, что при этом возникают промежуточные (-комплексы и шестичленный координационный цикл:
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Каталитические системы, открытые Циглером и Натта, оказались недостаточно активными, а степень их использования очень низкой (около 10%). Основная часть катализатора оставалась в полимере, что вызывало необходимость его разложения спиртом и последующей отмывки. Тем не менее этот метод получил широкое распространение.

Технология производства полиэтилена низкого давления, таким образом, определяется природой применяемого катализатора и его состоянием (гетерогенный или гомогенный). 

В присутствии Циглеровских каталитических систем полиэтилен низкого давления получается суспензионной полимеризацией этилена при 75–85°С и давлении 0,2–0,5 МПа в среде индивидуальных жидких углеводородов или смесей (гексан, гептан, циклогексан, бензиновые фракции 75–95°С или 85–95°С). Расход триэтилалюминия или диэтилалюминийхлорида составляет примерно 0,4% в расчете на полимер. Продолжительность реакции 2–5 ч. Тепловой эффект реакции около 4200 кДж/кг.

Процесс состоит из следующих стадий: 1) приготовление катализаторного комплекса в растворе углеводорода; 2) полимеризация; 3) разложение катализатора спиртом; 4) отделение полиэтилена от спирта; 5) отмывка полиэтилена от катализатора; 6) отделение растворителей; 7) сушка полиэтилена; 8) грануляция полиэтилена; 9) регенерация растворителей.

Так как катализатор легко разрушается под влиянием кислорода воздуха и влаги, то полимеризацию очищенного от примесей этилена проводят в атмосфере чистого азота и в среде обезвоженного и очищенного от ненасыщенных соединений растворителя. Вода разлагает алкилы алюминия и хлориды титана с образованием нерастворимых гидроксидов алюминия, осаждающихся на полимере и повышающих его зольность. Кислород взаимодействует с триэтилалюминием, образуя А1(ОС2Н5)3 который не катализирует реакцию.

Поэтому процесс проводят без доступа воздуха в атмосфере азота. Этилен и азот практически не должны содержать кислород [не более 0,0005% (масс.)] и влагу. В бензиновой фракции должна отсутствовать влага, а содержание спирта не должно превышать 0,001% (масс.).

Для обеспечения надежного транспортирования суспензии по трубам и интенсивного перемешивания в реакторе, необходимого для эффективного теплоотвода, суспензия должна обладать достаточной подвижностью. В ходе реакции стенки реактора, холодильников, насосов, трубопроводов покрываются слоем полимера, что исключает возможность отвода тепла через стенки. Поэтому съем тепла осуществляется путем отдува части этилена с парами углеводородов, конденсации и охлаждения отдуваемого потока и возврата его в реактор.

После полимеризации, для дезактивации катализатора и выделения полимера суспензию полимера подвергают обработке.

Процесс разложения каталитического комплекса основан на взаимодействии составных частей комплекса со спиртами:

A1(C2H5)3 + 3ROH ( A1(OR)3 + ЗС2Н6 

TiCl4 + 4ROH ( Ti(OR)4 + 4HCl
Получающиеся алкоголяты алюминия и титана хорошо растворимы в спиртах и углеводородах и легко отмываются от полиэтилена. Поскольку при разложении комплекса не должна присутствовать вода, то спирт абсолютируют.

По окончании разложения катализатора полимер отжимают и отмывают от алкоголятов алюминия и титана. Обычно в качестве промывной жидкости используют тот же спирт или азеотропную смесь, что и для разложения катализатора. Промывка проводится в атмосфере азота. Зольность полимера не должна превышать 0,08%. Сушка полимера производится азотом в атмосферных или вакуумных сушилках.

Регенерация растворителей сводится к их фильтрованию, нейтрализации кислых продуктов разложения катализатора спиртовым раствором алкоголята натрия и ректификации.

Новые высокоактивные катализаторы полимеризации этилена, так называемые катализаторы второго поколения, отличаются высокой активностью, что привело к снижению их расхода. Использование этих катализаторов позволило существенно усовершенствовать и упростить технологию производства полиэтилена низкого давления. Катализаторы второго поколения представляют собой галогениды металлов переменной валентности, нанесенные на пористые носители, например MgO – TiCl4, Mg(OH)Cl – TiCl4, MgCl2 – Ti(OR)Cl3, Mg(OH)2 – TiCl4, Mg(OR)Cl – TiCl4 и др. 

Для регулирования молярной массы полимера используют специальные добавки – чаще всего водород, а также диэтилцинк. Водород взаимодействует с активным центром на конце растущей полимерной цепи с образованием гидрида металла переменной валентности. При этом от активного центра отделяется макромолекула, имеющая концевую метальную группу, и цепь обрывается. Увеличение количества водорода приводит к уменьшению молярной массы полимера.

Применение новых каталитических систем позволило существенно упростить технологическое оформление процесса. Так, в процессе фирмы Solway катализатор наносится на носитель очень тонкой пленкой. В качестве разбавителя используется н-гексан. Давление в реакторе 2,5–3,5 МПа. В систему подается водород в количестве примерно 1,1 кг/т полимера. Процесс позволяет получать как полимеры, так и сополимеры.

Технологическая схема суспензионной полимеризации этилена на высокоактивных титановых катализаторах приведена на рис. 10.
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Рис. 10. Технологическая схема получения ПЭНД суспензионной полимеризацией на высокоактивных катализаторах:

1, 2 – емкости катализатора; 3– реактор; 4 – дегазатор; 5 – отпарной аппарат; 6 – конденсатор; 7 – водоотделитель; 8 – центрифуга; 9 – сушилка; 10 – гранулятор.

Суспензия катализатора и раствор активатора поступают из емкостей 1 и 2 в реактор 3, оборудованный перемешивающим устройством. Туда же подается этилен и растворитель. Температура в реакторе поддерживается 80–950С. Теплота реакции отводится через охлаждающие поверхности (рубашку или змеевики) поскольку в присутствии высокоактивных каталитических систем полиэтилен не налипает на стенки реактора и змеевиков. Из реактора 3 суспензия полимера направляется сначала в дегазатор 4, в котором отдувается непрореагировавший этилен, затем в отпарной аппарат 5, где за счет снижения давления и подачи водяного пара испаряется растворитель. Пары растворителя, содержащие некоторое количество воды, конденсируются в конденсаторе 6. Конденсат стекает в водоотделитель 7 и после отделения воды растворитель направляется на регенерацию. Пульпа из отпарного аппарата 5 поступает на центрифугу 8 для удаления неиспарившегося растворителя. Фильтрат направляется на регенерацию, а осадок на сушку в сушилку 9. Сухой порошкообразный полиэтилен с помощью пневмотранспортера направляется в гранулятор 10. В приведенной схеме исключены стадии разложения катализаторного комплекса, двухступенчатой промывки полимера и регенерации и абсолютирования спирта.
Таблица 1 – Показатели свойств полиэтилена, полученного разными методами 

	Показатели
	Полиэтилен

высокого давления
	Полиэтилен низкого давления

	Относительная молекулярная масса
	15 000-120 000
	70 000-700 000

	Индекс текучести расплава, г/10 мин
	0,3-12
	0,2-12

	Степень кристалличности, %
	56-65
	80-85

	Плотность, кг/м3
	918-930
	950-960

	Модуль упругости при растяжении. Мпа
	95-250
	550-800

	Разрушающее напряжение при растяжении, МПа
	11-16
	20-30

	Температура, 0С

                     хрупкости, не более

                     плавления
	-70

105-108
	-70

120-135


Производство спиртов гидратацией олефинов
Этиловый и изопропиловый спирт находят широкое применение в народном хозяйстве в качестве растворителей. Этиловый спирт применяется также в производстве бутадиена, в пищевой и медицинской промышленности, в качестве антифриза и др. Он является важным промежуточным продуктом органического синтеза (в производстве сложных эфиров, ацетальдегида, уксусной кислоты, хлороформа, диэтилового эфира и других продуктов). Изопропиловый спирт используется для получения сложных эфиров, ацетона и др.

Существуют два промышленных процесса синтеза спиртов из низших олефинов: сернокислотная жидкофазная гидратация и гетерогенно-каталитическая (прямая) гидратация. Наибольшее распространение в настоящее время получил метод прямой гидратации олефинов. 

Теоретические основы процесса прямой гидратации олефинов в спирты. На фосфорнокислых катализаторах (в настоящее время они являются основными в промышленных крупнотоннажных установках) в результате протонизации олефина на поверхности катализатора образуется карбкатион, который при повышенных температурах синтеза реагирует с водой и превращается в спирт. Реакционная способность олефинов в процессе прямой гидратации растет по мере увеличения основности олефина. Так, гидратация изобутилена протекает примерно в 8000 раз быстрее гидратации пропилена, а пропилен гидратируется в 8000 раз быстрее этилена. В том же порядке меняется реакционная способность олефинов к полимеризации.

Катализаторами прямой гидратации могут служить и разбавленные (10–30%) растворы серной или фосфорной кислот, но в условиях высоких температур и давлений эти кислоты являются весьма агрессивными средами. 

В качестве твердых катализаторов используются обычно фосфорная кислота и ее соли (простые и сложные фосфаты) на носителях, таких как алюмосиликаты, силикагели, цеолиты и т.д.; значительная часть фосфорной кислоты (до 35%) находится в свободном состоянии. Недостатками процесса гидратации на фосфорно-кислотных катализаторах являются сильная коррозия аппаратов и унос кислоты в парообразном состоянии потоком реакционной газовой смеси. Для проведения процесса применяются и нелетучие катализаторы на основе оксидов металлов (например, А12О3, W2O3, TiO2 и др.), активированных различными добавками. Для гидратации высших олефинов (например, изобутилена) применяют ионообменные смолы.

При прочих равных условиях в присутствии твердых катализаторов процесс протекает значительно медленнее, чем в присутствии жидких, но зато значительно уменьшается или даже исключается коррозия. Снижение скорости можно компенсировать повышением температуры, но в этом случае снижается выход спирта и повышается выход побочных продуктов (эфиров, полимеров и др.).

Наиболее разработанным применительно к имеющимся промышленным установкам в настоящее время является процесс газофазной гидратации:

СН2=СН2газ + Н2Огаз ↔ С2Н5ОН газ,   ∆Н= - 41,8 кДж/моль.
Этот экзотермический процесс протекает с уменьшением объема и, следовательно, снижение температуры и повышение давления способствуют увеличению равновесного выхода этанола. 
В настоящее время процесс гидратации этилена реализуется в промышленности обычно при следующих условиях: t = 280–3000С; Р= 8,0 МПа; мольное соотношение пары воды:этилен = 0,7–0,8; катализатор – фосфорная кислота и фосфаты на алюмосиликате или силикагеле при содержании Н3РО4 до 35% в свободном состоянии, объемная скорость циркулирующего газа 1800–2000 ч-1, что соответствует продолжительности контакта 18–20 с и производительности 180–200 кг этанола с 1 м3 катализатора в 1 час. При этих условиях этилен расходуется примерно следующим образом: 95% – на образование этанола; 2–3% – этилового эфира; 1–2% – ацетальдегида; 1–2% – полимеров и других продуктов.

Максимальный выход (равновесный) за один проход составляет около 10% (практически - около 5%), что обусловливает необходимость циркуляции реакционной газовой смеси через слой катализатора, кратность достигает 20. В качестве исходного продукта применяется 98%-ный этилен. Так как примеси (этан, метан, водород и др.) накапливаются в рециркулирующем газе, предусматривается отвод последних с частью рециркулирующего газа (отдувка на установку газоразделения), которая составляет около 13% от подачи свежего этилена. Сравнительно невысокая теплота реакции позволяют реализовать процесс в адиабатическом реакторе колонного типа. Выделяющаяся теплота реакции повышает температуру реагирующего газового потока на 15–20°С, что допустимо.

Из рециркулирующей реакционной газовой смеси необходим непрерывный отвод получаемого этанола. Удаление этанола производится методом конденсации, при этом вода как менее летучий компонент конденсируется с большей полнотой. Это приводит к значительным затратам тепла  на получение водяного пара, из которого только около 5% расходуется на конденсацию этанола, а остальные 95% – на конденсацию воды. Поэтому возникает острая необходимость в обеспечении возможно более полной утилизации тепла непрореагировавшего водяного пара путем эффективного теплообмена между потоками, выходящими из реактора и входящими в него газовыми смесями, а также путем генерации вторичного водяного пара в котлах-утилизаторах.

Несмотря на весьма малую летучесть фосфорной кислоты, унос ее в виде паров при такой значительной рециркуляции реакционной газовой смеси и высокой температуре достигает 0,4– 0,5 кг/час с 1 м3 катализатора, что может вызывать коррозию аппаратуры и ограничивает длительность нормальной работы катализатора до 500–600 часов. В связи с этим применяется непрерывная подача свободной фосфорной кислоты в реакционную смесь на входе в реактор, нейтрализации ее щелочью на выходе из реактора и регенерации фосфорной кислоты из полученных при нейтрализации солей. Это позволило увеличить длительность работы катализатора до 1500 час, заметно сократить расход фосфорной кислоты и значительно уменьшить коррозию оборудования. Такой процесс можно проводить в стальной аппаратуре (только основной аппарат – стальной реактор – обкладывать внутри медными листами).

Технологическая схема процесса прямой гидратации этилена приведена на рис. 11. 
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IV
Рис. 11. Технологическая схема прямой гидратации этилена:

I – компрессор свежего этилена; 2 – компрессор газовой смеси: 3 – теплообменник (газ–конденсирующий пар); 4 – теплообменник (газ–газ); 5 – паровой инжектор; 6 - реактор; 7 - солеотделитель; 8,9 - котлы-утилизаторы; 10 - конденсатор-холодильник: 11 - сепаратор высокого давления; 12 - дроссельный вентиль; 13 -сепаратор низкого давления; 14 – сборник этанола-сырца; I – свежий этилен; II – рециркулирующий газ; III – газы отдувки; IV – конденсат водяного пара; V-водяной пар (р=0,5 МПа); VI - водяной пар (р= 0,25 МПа); VII - водяной пар (Р = 8МПа); VIII -подпитка Н3РО4; IX – раствор щелочи NaOH; X – этанол-сырец на ректификацию

С помощью компрессора свежий этилен подается во всасывающую линию циркуляционного компрессора 2, из которого рециркулирующая газовая смесь через теплообменники 3 и 4 направляется в инжектор 5 на смешение с водяным паром (Т=450°С; Р = 8,0 МПа). После инжектора 5 реакционная газовая смесь при температуре 280–300°С смешивается с подаваемой фосфорной кислотой («подпитка» реактора) и поступает на верх колонного реактора 6, заполненного слоем (до 8–9 м) катализатора. На выходе, в нижней части реактора, газовый поток смешивается с подаваемым раствором щелочи для нейтрализации уносимой из реактора фосфорной кислоты и через солеотделитель 7 направляется в систему теплообмена с целью максимальной регенерации тепла (аппараты 4,8,9 и 3). Из теплообменника 3 газовый поток направляется в холодильник 10, где завершается конденсация паров воды и этанола. Далее газожидкостная смесь сепарируется в аппарате 11, газ рециркулирует в компрессор 2, причем часть его отводится («отдувка») на установку разделения для регенерации этилена. Из сепаратора высокого давления 11 через дроссельный вентиль 12 конденсат направляется в сепаратор низкого давления 13, где из него выделяется растворенный под давлением газ, который отводится для выделения этилена. Конденсат (этанол-сырец) собирается в приемник 14, откуда откачивается на ректификацию.
Пути совершенствования этой технологической схемы:

В приведенной технологической схеме утилизация прореагировавшей смеси производится в сложной и громоздкой системе теплообмена, включающей котлы-утилизаторы. Но возможны и более просты решения. 

Например, 

1 ● насыщение потока этилена парами воды в скруббере, орошаемом горячей водой (сатурационная башня). Для этой цели может быть использована горячая вода, рециркулирующая с установки ректификации этилена. Температура смеси на выходе 2150С

● необходимый перегрев приготовленной таким путем смеси до 275-2800С может быть осуществлен в печи с огневым нагревом.
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I – компрессор свежего этилена; 2 – компрессор газовой смеси: 3 –сатурационная колонна; 4 – печь для перегрева смеси; 5 – реактор; 6 – теплообменник газ-вода; 7 – конденсатор этанола-сырца; 8 - сепаратор высокого давления; 9 - дроссельный вентиль; 10 -сепаратор низкого давления; 11 – сборник этанола-сырца; I – свежий этилен; II – горячая вода с установки ректификации; III – инертные газы; IV – отдувочные газы низкого давления  
Преимущества схемы

1. уменьшается громоздкость установки за счет исключения котлов-утилизаторов и некоторых других теплообменников.

2. исключается расход перегретого водяного пара высокого давления.

3. существенно уменьшается сброс горячей воды в связи с рециркуляцией ее в процессе гидратации

2 Одним из основных направлений модернизации этого процесса является  поиск и применение более активных (лучше нейтральных) катализаторов. 

Однако следует иметь в виду, что 


● снижение температуры  процесса (вследствие большей активности катализатора) должно обязательно сопровождаться и снижением парциального давления паров воды для предотвращения их конденсации.


● если при этом соблюдать эквимолярное или близкое к нему соотношение этилен/водяной пар, то и общее давление должно быть снижено.

В США пущен завод по производству этанола мощностью 250 тыс. т/год, на котором применяется новый нейтральный оксидный катализатор (TiO2 на ZnO) повышенной активности и селективности. Процесс протекает при температуре 220°С и давлении (5,0 МПа. Конверсия этилена при работе с указанным катализатором составляет (10%. 
Применение нового катализатора позволяет 

● резко сократить (( в 2 раза) циркуляцию газовых потоков, 
● сделать менее громоздкой систему теплообмена, 
● исключить всю технологию «подпитки», нейтрализации и регенерации фосфорной кислоты и т. д. 
● Высокая селективность процесса позволит упростить установку разделения, сведя ее к одной колонне ректификации этанола.
Однако есть принципиальный недостаток: снижение температуры процесса обусловливает снижение давления, что является неблагоприятным фактором для процесса.

3 Кардинальный путь совершенствования процесса - это разработка жидкофазного варианта.

СН2=СН2газ + Н2Ожз ↔ С2Н5ОН газ,  - 

Теплота реакции очень мала, поэтому конверсия почти не зависит от температуры. Следовательно, с целью достижения приемлемой скорости процесс можно проводить и при повышенной температуре, не опасаясь большого снижения конверсии. Однако диапазон рабочих температур здесь резко ограничен значениями критических температур воды ~3740С и этанола ~2430С. Только в этом узком интервале температур (243-3740С) термодинамически могут сосуществовать газообразный этанол и жидкая вода. Чтобы вода не испарялась, давление должно быть выше критического давления воды (при 3740С это 21,7 МПа). Критическая температура этилена 9,70С значительно меньше и не определяет рабочей температуры процесса.
Конверсия не должна зависеть в этом процессе от давления (по уравнению реакции). Однако она увеличивается с повышением давления, потому что:

● увеличивается растворимость этилена в воде, что способствует диффузии его через воду к поверхности катализатора, то есть ускоряет процесс.

● в благоприятную сторону изменяется соотношение летучестей реагентов. При 2500С и 30 МПа теоретически можно за проход получить 60% выход этанола (практически 30-40%).

Процесс можно проводить в реакторе колонного типа, как совмещенного с ректификацией присутствии какого-либо твердого катализатора, сформованного в виде насадки, пригодной одновременно и для проведения ректификации (кольца Рашига). 

Изопропиловый спирт в промышленности получают главным образом методом сернокислотной гидратации, однако ведутся работы и по осуществлению прямой гидратации пропилена. Описан жидкофазный процесс прямой гидратации пропилена с участием твердого катализатора – катионообменной смолы с использованием исходного 92%-ного пропилена при мольном соотношении вода(ж): пропилен= 12,5–15,0. При температуре 130-150°С и давлении 6-10 МПа конверсия пропилена достигает 75% при весьма незначительном образовании побочных продуктов, т. е. высоком выходе спирта.

Производство оксигенатов.

Получение МТБЭ (метилтретбутилового эфира)
Спрос на высококачественный бензин в условиях ужесточения экологических стандартов, ограничивающих в составе автобензинов содержание ароматических углеводородов, обусловил развитие процессов производства высокооктановых компонентов бензина: изомеризации пентан-гексановой фракции, алкилирования изобутана олефинами, димерсол, синтеза кислородсодержащих соединений (спиртов, эфиров).

Характерные свойства некоторых высокооктановых кислородсодержащих соединений приведены в таблице 2.

Таблица 2 – Физико-химические характеристики кислородсодержащих соединений

	Показатели
	Этанол:
	Изопропи-ловый спирт
	метанол
	МТБЭ
	МТАЭ*

	Температура кипения, 0C 
	78,5 
	82,4 
	64,6 
	55,4 
	86,3 

	Относительная плотность      
	0,79 
	0,78 
	0,79 
	0,74 
	0,77 

	Относительная молекулярная  масса                        
	46,07 
	60,09 
	32,04 
	18,2 
	15,7 

	Теплота сгорания, кДж/кг 
	26945 
	33300 
	22707 
	35220 
	39392 

	Теплота испарения, кДж/кг 
	839 
	666 
	536 
	337 
	326 

	Октановый индекс смешения (без ТЭС)* *
	109 
	106 
	100 
	106 
	102 

	Максимально допустимая объемная доля в автобензине, % об
	5 
	10 
	7 
	15 
	15 

	* -метилтретамиловый эфир

**октановый индекс - 1/2 (ОЧ (исследовательский метод)+ ОЧ (моторный метод)) 


Одним из наиболее распространенных компонентов, повышающих октановое число легких фракций бензинов, является МТБЭ (метилтретбутиловый эфир). При его использовании не возникает трудностей, связанных с расслоением в присутствии следов воды. МТБЭ может быть введен в состав товарного бензина непосредственно на НПЗ, причем последующие операции транспорта и хранения бензина не требуют в отличие от метанола соблюдения каких-либо особых мер предосторожности. МТБЭ отличается высокими октановыми характеристиками, хоpoшo совместим с углеводородами, входящими в состав бензина, не оказывает отрицательного влияния ни на летучесть автобензинов, ни на эксплутационные показатели работы двигателей.
Метилтретбутиловый эфир (МТБЭ) получают взаимодействием метанола с изобутиленом. В качестве сырья в промышленности используются метанол и бутан-бутиленовая фракция (ББФ) с установки каталитического крекинга или пиролиза, содержащая 12–15% (масс.) изобутилена.
СН2=С(СН)3-СН3 + СН3ОН 
[image: image43.wmf]Û

СН3-С(СН3)2-О-СН3
Синтез эфиров – экзотермическая каталитическая реакция. В качестве наиболее эффективного катализатора процесса применяется ионообменная смола, полученная сульфированием сополимера стирола и дивинилбензола. Этот катализатор обладает сильными кислотными свойствами и в сочетании с оптимальными рабочими условиями обеспечивает высокий выход МТБЭ и селективность реакции по обоим компонентам.

Побочные реакции при синтезе МТБЭ.

◘ Гидратация изобутилена с образованием третбутилового спирта

СН2=С(СН)3-СН3 + Н2О
[image: image44.wmf]Û

 СН3-С(СН3)2-ОН
◘ Образование диметилового эфира (ДМЭ) и воды
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Диметиловый эфир имеет низкую температуру кипения, поэтому отделяется вместе с легкими углеводородами и не содержится в товарном МТБЭ.

Тепловой эффект реакции синтеза МТБЭ составляет 40,6 кДж/моль. С ростом температуры возрастает скорость реакции, но снижается глубина превращения реагентов. Понижение температуры сдвигает равновесие в сторону образования эфира, но в этом случае требуется большая загрузка катализатора. На практике реакцию проводят при температуре 43-70°С. При этом в качестве сырья можно использовать бутиленовые фракции, освобожденные только от бутадиена, поскольку в описанных условиях н-бутилены не вступают во взаимодействие с метанолом. 

Катализаторы синтеза МТБЭ. Для синтеза простых эфиров возможно применение гомогенных и гетерогенных катализаторов кислотно-основного типа. 

В качестве гомогенных катализаторов были предложены минеральные кислоты - серная, фосфорная, соляная, борная, органические сульфокислоты и др. Серная кислота – наиболее сильный катализатор. При синтезе МТБЭ с использованием 10-50% раствора H2SO4 при температуре 50-120°С и давлении 1-2 МПа конверсия изобутилена в эфир составляет 93-98 %. Фосфорная, борная, органические кислоты более слабые и требуют повышения температуры реакции до 150°С, что неблагоприятно по термодинамическим условиям. Поскольку с повышением температуры равновесие смещается в сторону разложения эфиров, усиливается роль побочных реакций димеризации изобутилена, образования ДМЭ, обладающих более высокой анергией активации по сравнению с основными реакциями. Гомогенные катализаторы являются коррозионноактивными, что влияет на выбор материала основного оборудования, обусловливают наличие стадии выделения катализатора из реакционной смеси и неблагоприятно влияют на экологические характеристики процесса. Эти недостатки в значительной степени могут быть устранены с использованием гетерогенных катализаторов.

В качестве гетерогенных катализаторов предложены оксидные катализаторы как кислого (оксиды алюминия, железа, никеля, ванадия и др. металлов в присутствии минеральных кислот), так и основного характера (оксид магния в присутствии гидрооксида калия, активированного угля и др.). Недостатком этих катализаторов является более слабый характер их каталитического действия по сравнении, например, с серной кислотой, а следовательно, необходимость повышения температуры (около 100°С).
Наиболее распространенными катализаторами синтеза МТБЭ являются сульфокатиониты со стиролдивинилбензольной матрицей. Недостатком сульфокатионитов является создание большого гидродинамического сопротивления слоя катализатора в реакторе. Разработаны высокоэффективные формованные ионнообменные катализаторы с большим размером гранул и высокой механической прочностью.

Наличие вредных примесей в сырье приводит к снижению срока службы катализатора в реакторах синтеза простых эфиров. Соли, слабокислые соединения, сильные основания является вредными примесями, которые воздействуют на сульфогруппы ионообменных смол. К вредным примесям относятся гидроокись натрия, моноэтаноламин, появляющиеся после очистки сырья от сернистых соединений; аммиак, низшие амины, диметилформамид, ацетонитрил  и др. Если в сырье, поступающем в реактор, присутствуют какие-либо из перечисленных выше примесей, происходит нейтрализация сульфокислоты. Скорость реакции этерификации прямо пропорциональна концентрации сульфогрупп, при их нейтрализации происходит снижение скорости реакции, соответственно, глубины превращения сырья Дезактивация катализатора также происходит при увеличении температуры процесса выше 120-130 0С, так как при этом идет активное удаление сульфогрупп из катализатора. Дезактивацию катализатора вызывает бутадиен, если он присутствует в сырье. В результате димеризации бутадиена в порах катионита физические характеристики катализатора изменяются, что приводит к понижению глубины превращения сырья и увеличению перепада давления на слое катализатора. Поэтому в технологической схеме процесса синтеза МТБЭ предусматривается блок подготовки сырья.
На установках синтеза МТБЭ применяют следующие типы реакторов:

- цилиндрический (адиабатический);

- трубчатый (изотермический);
- реакторы, работающие при температуре кипения реагентов.

Трубчатые реакторы установок работают в изотермических условиях, обеспечиваемых непрерывным охлаждением продуктов в выносных холодильниках. Значительная глубина превращения сырья достигается уже на первых 25 % слоя катализатора по длине реактора, на остальном катализаторе (70-75 %) реакция идет в термодинамически выгодных условиях, что способствует повышению глубины превращения сырья.

Большинство установок синтеза МТЬЭ работает в адиабатическом режиме. Для поддержания температуры в реакторе осуществляется рециркуляция части продуктов реакции, которые подаются вновь в реактор вместе с сырьем. Рециркуляция позволяет поддерживать постоянным подъем температуры в адиабатических реакторах (не более 140С).

В случае применения реакторов, работающих при температуре кипения реагентов, для поддержания постоянной температуры часть продуктов реакции также рециркулирует. Сырье подогревается до температуры кипения за счет тепла продуктов реакции, испарение сырья при этом незначительно.

Технологические схемы установок синтеза МТБЭ. Процесс ФИН (Французского института нефти) (рис. 12). ББФ предварительно проходит блок очистки  для удаления примесей, отравляющих катализатор (на рисунке не показан). Затем ББФ смешивается с метанолом и направляется "снизу-вверх" в реактор P-I. В этом реакторе с расширяющимся (взвешенным в верхней части) слоем катализатора используется принцип восходящего потока реагирующей смеси. Преимуществом данной конструкции реактора является исключение местных перегревов в реакционной зоне. Рецикл потока, выходящего из реактора, служит для отвода тепла реакции и регулирования температуры на входе в реактор. Конверсия в первом реакторе достигает 85%. Далее реакционная смесь после охлаждения в холодильнике поступает в адиабатический реактор Р-2 с неподвижным слоем катализатора, где и завершается реакция синтеза МТБЭ. 

[image: image46]
Разделение продуктов реакции производится в ректификационной колонне К-3 (дебутанизаторе), из куба которой выводится целевой продукт МТБЭ, сверху - фракция С4. Метанол образует азеотропную смесь с углеводородами С4. С повышением давления содержание метанола в азеотропной смеси увеличивается. Чтобы полнее выделить метанол с фракцией С4, в К-3 поддерживается повышенное давление. 
Продукт сверху колонны К-3 поступает в систему водной промывки (показана в виде емкости Е - 4). Сверху Е – 4 выводится фракция С4, которая может быть направлена на установку алкилирования. Водометанольная смесь снизу Е-4 поступает на разделение в метанольную колонну К-5. Метанол выводится сверху колонны и возвращается в реакторный блок, а вода из куба К-5 вновь используется для промывки фракции С4 в Е-4. 

Промышленная установка, эксплуатируемая на Московском нефтеперерабатывающем заводе  (рис. 13), включает три основных узла: очистки сырья от примесей, отравляющих катализатор; реакторный; рекуперации метанола. 
Реакторный узел сочетает серию прямоточных реакторов с системой каталитической дистилляции. Эта серия включает три адиабатических реактора 2–4 с промежуточным охлаждением реакционной массы перед последним по ходу реактором. В работе находятся два последовательно работающих реактора с промежуточным охлаждением. В прямоточные реакторы загружен формованный сульфоионитный катализатор.
Система каталитической дистилляции включает две колонны 5 и 6, обвязанные как единая ректификационная колонна. В нижнюю часть колонны 6 загружен сульфоионитный катализатор КУ-2 в виде колец Рашига, который образует слой с более высокими гидродинамическими характеристиками, чем катализатор в виде цилиндров. Узел рекуперации метанола включает колонну водной отмывки от метанола отходящей ББФ и колонну ректификации для отделения метанола от воды.
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Рис. 13 Принципиальная схема блока синтеза МТБЭ и регенерации метанола:
1 – блок очистки сырья от серы и пентана; 2–4 – реакторы; 5 – колонна выделения МТБЭ; 6 – реакционно-ректификационная колонна; 7 – абсорбер; 8 – колонна регенерации метанола; I – ББФ с установки каталитического крекинга; II –метанол; III – МТБЭ; IV – отработанная ББФ; V – регенерированный метанол.

В составе ББФ, поступающей на синтез МТБЭ после очистки, может содержаться в значительном количестве (0,0003–0,0006% масс.) примесей основного характера. Основную долю этих примесей составляют аммиак и гидроксид натрия, попадающий в ББФ после блока ее очистки от соединений серы водным раствором щелочи.
Узел доочистки сырья от примесей водной отмывкой, входящий в схему установки получения МТБЭ, позволяет снизить содержание примесей основного характера до 0,0001% (масс.). Содержание изобутилена в отработанной ББФ составляет 0,4–1 % (масс.), что соответствует конверсии изобутилена 96–97%. Селективность превращения изобутилена в МТБЭ превышает 95%.
Товарный МТБЭ имеет концентрацию около 98% (масс.) и содержит (% масс.): углеводороды С4 – 0,05–0,07; метанол – до 0,5%; третбутанол (третбутиловый спирт) – 0,6–0,8; диизобутилен – 0,02–0,05; метилвторбутиловый эфир – 0,2–0,3.
Основную часть примесей составляет третбутиловый спирт, образованию которого способствует вода, поступающая с исходной ББФ. Увеличив время отстаивания сырья от механически унесенной воды, можно существенно снизить образование трет-бутанола.
Обобщенно поточная схема получения МТБЭ приведена на рис. 14. 
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Рис. 14. Блок-схема производства МТБЭ.
Классификация, свойства и методы получения ПОВЕРХНОСТНО-АКТИВНЫх ВЕЩЕСТВ

Поверхностно-активные соединения могут быть разделены на две большие группы: ионогенные соединения, при растворении в воде диссоциирующие на ионы, и неионогенные, которые на ионы не диссоциируют.

В зависимости от того, какими ионами обусловлена поверхностная активность ионогенных веществ, – анионами или катионами, ионогенные вещества подразделяются на анионные, катионные и амфолитные. Амфолитные ПАВ содержат одну или несколько функциональных групп, которые в водном растворе в зависимости от условий среды приобретают характер анионного или катионного поверхностно-активного вещества. В кислом растворе амфолитные соединения проявляют катионактивные свойства, а в щелочном – анионактивные.

Общим для веществ обеих групп является то, что они распределяются на поверхности раздела фаз и меняют поверхностные свойства системы в целом. Схема, иллюстрирующая общепринятую в настоящее время классификацию поверхностно-активных соединений (в том числе и синтетических моющих веществ), приведена на рисунке 15.
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Рисунок 15 – Классификация поверхностно-активных веществ (ПАВ)

Важнейшими типами ПАВ всех четырех классов (анионных, катионных, неионогенных и амфолитных), находящими применение в CMC и ряде других областей, являются соединения, приведенные ниже:
	Анионные ПАВ
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	Оксиэтилированные спирты R = C8 – C18, R1 = H; n = 3-15 – первичные R + R1 = C10 – C14; n = 3-12 – вторичные
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Среди поверхностно-активных веществ, которые применяются в качестве синтетических моющих, наибольшее распространение получили анионоактивные вещества. В водном растворе анионные вещества диссоциируют на катион – щелочной металл и анион, включающий всю остальную молекулу: алкилбензолсульфонаты диссоциируют на анион RC6H4SO2O- и катион Na+, алкилсульфаты – на ROSO3- и Na+, а-олефинсульфонаты – на RHC = CH2SO2O- и Na+, алкилсульфонаты – на RSO2O- и Na+, и мыла высших карбоновых и синтетических жирных кислот– на RCOO- и Na+, причем поверхностной активностью обладает анион.

Катионоактивные вещества практически не обладают моющими свойствами и применяются в основном как чрезвычайно сильные бактерицидные добавки или в композиции с анионными или неионогенными веществами. Катионные вещества в водных растворах диссоциируют на катион четвертичного аммония [R R' R" R'" N]+ и анион галоида Х- (большей частью хлора), поверхностными свойствами обладает катион. 
Амфолитные ПАВ в зависимости от характера водной среды (кислотной или основной) диссоциируют на соответствующие ионы: в кислой среде поверхностными свойствами будет обладать катион, в основной среде – анион. 
Растворение в воде неионогенных веществ происходит не в результате диссоциации, а за счет образования водородных связей между водородами молекул воды и атомами кислорода оксиэтиленовых групп неионогенных ПАВ.

Физико-химические основы действия ПАВ и СМВ.
Действие ПАВ является результатом сложных физико-химических процессов. Физико-химическая сущность этих процессов заключена в сложном комплексе явлений, происходящих в водных растворах ПАВ на границе раздела фаз; эти явления определяются в первую очередь строением молекулы поверхностно-активных веществ. Независимо от того, относятся поверхностно-активные вещества к классу ионогенных или неионогенных соединений, для них характерна дифильная асимметричная молекула, состоящая из двух резко выраженных частей: полярной – гидрофильной, имеющей большое сродство к воде (растворимой в ней), и неполярной – гидрофобной (рисунок 16).
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Рисунок 16 – Схематическое изображение молекулы поверхностно-активного вещества: 1 – гидрофобная часть; 2 – гидрофильная часть.

Молекулы ПАВ располагаются в поверхностном слое раствора так, что гидрофильная группа обращена к воде, а гидрофобная – к менее полярной фазе. Гидрофильная часть содержит в основном анионы, например кислотные остатки (–SОз–, –OSОз–, –СОО–), или многократно повторяющиеся звенья – полиоксиэтиленовые (СН2СН2О)n и некоторые другие. Гидрофобная часть представляет собой в большинстве случаев длинный углеводородный радикал – жирный или жирно-ароматический, состоящий из 10–18 углеродных атомов.

Такая структура молекулы и определяет все свойства поверхностно-активных веществ, прежде всего поверхностную активность – способность адсорбироваться на поверхностях раздела разных фаз, образовывать на этих поверхностях ориентированные адсорбционные слои и, как следствие такой адсорбции, понижать поверхностное натяжение. Если с гидрофильной группой связан небольшой радикал – метил, этил или пропил, такое соединение нацело растворяется в воде и практически не обладает поверхностной активностью. Если же радикал достаточно велик (С10–С18), полного растворения не происходит, а образуется система, имеющая полуколлоидный характер.

Механизм действия синтетических моющих веществ. Моющее действие представляет собой комплекс сложных физико-химических процессов, связанных с целым рядом факторов. По современным представлениям, моющее действие поверхностно-активных веществ может быть представлено в виде трех основных стадий:

1) смачивание водным раствором поверхностно-активных веществ поверхности загрязненного материала;

2) удаление загрязнения с поверхности путем солюбилизации, эмульгирования, диспергирования, суспендирования и расклинивающего действия ПАВ на границе раздела поверхность – загрязнение – водный раствор ПАВ;

3) удержание загрязнения в объеме моющего раствора и удаление загрязнения в суспендированном, эмульгированном или солюбилизированном состоянии.

Синтетические моющие вещества на поверхности раздела фаз образуют адсорбционные слои, менее прочные, чем в случае жировых мыл, и в ряде случаев не способны обеспечивать сильную стабилизацию частиц загрязнений. Этим и объясняется необходимость введения в синтетические моющие композиции различных добавок, повышающих стабилизацию.

Молекулы моющего вещества благодаря своей дифильности адсорбируются на частице загрязнения. Так как загрязнение имеет неполярный (жировой) характер, гидрофобные части молекул направлены в сторону загрязнения. За счет адсорбции на поверхности раздела фаз загрязнение – раствор молекулы моющего вещества резко уменьшают поверхностное натяжение, что ускоряет смачивание и проникновение раствора в зазор между частицами загрязнений и очищаемой поверхностью. Создание хорошо гидратированного адсорбционного слоя обусловливает возникновение расклинивающего давления, отрыв частиц загрязнения от поверхности и переход их в моющий раствор.

Моющая способность поверхностно-активных веществ возрастает с увеличением числа углеродных атомов в молекуле; для алкиларилпроизводных наличие бензольного кольца эквивалентно 4 атомам углерода в прямой цепи. Однако увеличение числа атомов С в молекуле сверх 18 оказывает весьма незначительное влияние на моющее действие, а при С22 и выше приводит даже к его ухудшению.

Быстрое развитие производства СМС и вытеснение ими жирового мыла обусловлено следующими преимуществами:

· по эффективности они в 2–4 раза превосходят жировое мыло;

·  не образуют нерастворимые соли кальция и магния, а некоторые из СМС вообще не реагируют с солями кальция и магния (солями жесткости);

· максимум моющей способности СМС достигается при значительно более низкой температуре, чем для жировых мыл;

· СМС не гидролизуются и поэтому не создают щелочной среды, благодаря чему повышается долговечность тканей, особенно из синтетических волокон;

· СМС производятся на основе продуктов переработки нефти и газа;

· трудовые затраты на производство 1 т синтетических средств в 14–15 раз ниже, чем на производство 1 т сырья для производства жирового мыла, это обусловливает значительно меньшую стоимость СМС.

Однако СМС имеют очень высокую обезжиривающую способность, что ограничивает их область применения.

Развитие производства тех или иных типов ПАВ в настоящее время определяется не только их специальными свойствами, но также  экологическими аспектами. Биоразлагаемость применяемых ПАВ является одним из важнейших требований к этим соединениям. Было обнаружено, что CMC (синтетические моющие средства), полученные на основе тетрапропиленбензолсульфоната, в водоемах плохо биохимически окисляются, накапливаются и в результате нарушается кислородный обмен, появляется пена. Исследование влияния строения алкилбензолсульфонатов, а затем и других классов ПАВ на степень и скорость биохимического окисления показало, что биохимически окисляются ПАВ, имеющие линейное строение гидрофобной части молекулы.
Методы получения ПАВ. В настоящее время основу производства ПАВ для CMC составляют продукты нефтехимии – н-парафины, этилен, высшие α-олефины, на основе которых получают практически все виды современных высококачественных ПАВ для моющих средств, отвечающих требованиям высокой биоразлагаемости (рисунок 17).
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Рисунок 17 – Схема переработки нефтехимического сырья для получения биоразлагаемых ПАВ

Для производства ПАВ в промышленности используются олефины нормального строения, получаемые термическим крекингом тугоплавких парафинов, олигомеризацией этилена в присутствии металлоорганических катализаторов и каталитическим дегидрированием насыщенных высших углеводородов. Фракция 180-240 0С, выделяемая из продуктов термического крекинга и применяемая для алкилирования, в среднем содержит около 75-83 % (масс) α-олефинов С10-С14 нормального строения. 

Перспективно использовать в качестве алкильной группы узкую керосиновую фракцию парафинистых нефтей, а также мягкий парафин, выделенный из фракций с помощью карбамида или цеолитов. 

При использовании парафинов для получения сульфанола весь процесс складывается из хлорирования парафинов, алкилирования бензола хлоралканами, сульфирования алкилбензола и последующей его нейтрализации.

Алкилирование бензола осуществляется в присутствии катализатора, подаваемого в реакцию в виде каталитического комплекса. Для сульфирования алкилбензолов используют серную кислоту, олеум или триоксид серы. Реакция сульфирования протекает с выделением тепла (146 кДж/моль) и относится к типичным реакциям электрофильного замещения в ароматическое кольцо. Нейтрализацию обычно проводят водным раствором щелочи:
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Неионогенные ПАВ получают главным образом поликонденсацией этиленоксида с веществами, имеющими в своей структуре подвижный атом водорода: алкилфенолами, высшими спиртами, высшими жирными кислотами, жирными аминами, меркаптанами и т.д. 
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Реакции присоединения этиленоксида проводят при повышенной температуре (130–180°С) под давлением (0,15–0,5 МПа) в присутствии катализаторов. Реакция протекает с выделением тепла (92 кДж/моль превращенного этиленоксида).

Число этиленоксидных групп (–СН2СН2О–) может варьироваться от 4 до 20 и более, причем именно оно определяет поверхностно-активные свойства полученного соединения (например, неионогенные вещества с четырьмя этиленоксидными группами используются в качестве эффективных эмульгаторов для минеральных масел, с 20–22 группами – применяются в качестве выравнивателей при крашении тканей и т.д.). Для неионогенных ПАВ характерны следующие свойства: высокие моющие способности и свойства удерживать загрязнения в растворе, даже в отсутствие специальных добавок; хорошие смачивающие и эмульгирующие свойства; химическая стойкость в жесткой воде; хорошая совместимость с различными красителями и ионогенными моющими веществами; легкая биохимическая разлагаемость в сточных водах. Варьирование свойств неионогенных ПАВ достаточно легко осуществляется изменением длины гидрофобной или гидрофильной части молекулы без существенного изменения всей технологии.
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Вопросы для подготовки к экзамену
1. Сравнение различных схем производства МТБЭ. Экологические аспекты применения МТБЭ

2. Технологическая схема производства полиэтилена низкой плотности при высоком давлении. Типы применяемых в процессе реакторов.

3. Получение полиэтилена низкой плотности в присутствии металлоорганических катализаторов. 

4. Основные факторы, влияющие на процесс получения полиэтилена низкой плотности при высоком давлении.

5. Теоретические основы процесса гидратации олефинов в спирты.

6. Прямая гидратация этилена. Химизм и катализаторы процесса. Требования к сырью.

7. Технологическая схема процесса прямой гидратация этилена.

8. Классификация ПАВ. Химический состав, свойства и методы получения неионогенных ПАВ.

9. Производство анионоактивных моющих ПАВ. Методы получения. Свойства анионоактивных ПАВ.

10. Обоснование выбора сырья для производства различных типов моющих веществ. 

11. Физико-химические основы действия ПАВ, механизм действия моющих веществ.

12. Сравнительная характеристика кислородсодержащих соединений как высокооктановых добавок к автомобильным бензинам.

13. Химизм и катализаторы процесса получения МТБЭ.

14. Технологические схемы производства МТБЭ.

15. Основные технико-экономические показатели химико-технологического производства.

16. Классификация и характеристика химических реакций, протекающих в реакторах.

17. Классификация и характеристика реакторных устройств.

18. Обобщенные характеристики непрерывных, периодических и полунепрерывных технологических процессов. 

19. Особенности изотермического, адиабатического и политермического режимов работы реакторов. 

20. Гидродинамические режимы работы реакторов. 

21. Способы управления концентрациями реагентов и смещения химического равновесия в различных режимах работы реакторов.

22. Требования, предъявляемые к каталитическим системам. Характеристики и функции катализаторов.

23. Обратимые химические реакции. Способы увеличения конверсии реагентов в обратимых химических реакциях.

24. Расчетные задачи на нахождение степени конверсии веществ, выхода продукта, селективности процесса и т.д.
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