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Для оптимальной организации сложных химико-технологических систем (ХТС) в статье примене-
ны положения “организмического” подхода общей теории систем с позиции теории информации.
Показано, что реализация организмического подхода позволяет представить задачу оптимальной
организации ХТС как многоуровневую оптимизационную процедуру, подразумевающую согласо-
ванное функционирование элементов системы на макроуровне в совокупности с повышением их
эффективности на микроуровне с целью достижения синергетических эффектов или эмерджентно-
сти в системе. В результате повышения организованности ХТС объективно повышаются степень
“макроскопичности или целостности” объекта, а также показатели его энергетической автономно-
сти. В работе представлены критерии организованности, характеризующие оптимальную диффе-
ренциацию функций ХТС между элементами и подсистемами, используемые при проектировании
новых схемных решений. На примере разработки новой химико-технологической системы по вы-
делению диоксида углерода из дымовых газов была доказана возможность достижения синергети-
ческих показателей энергоэффективности.
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ВВЕДЕНИЕ

Австрийский биолог Карл Людвиг фон Берта-
ланфи справедливо считается основоположником
общей теории систем. В основу его научной пара-
дигмы был положен “организмический” подход к
организации сложных объектов, к которым Берта-
ланфи относит биологические, социальные и слож-
ные технические системы [1]. Особенностью выше-
перечисленных сложных объектов является наличие
в них иерархической структуры, подразумеваю-
щей, что их организация должна рассматриваться
как на микро, так и на маукроуровне. При этом,
ученый полагал, что все виды сложных систем
должны обладать общими законами их организа-
ции и эволюционного развития. Поэтому для их
описания возможно использовать законы природы.

Один из основных постулатов организмиче-
ского подхода Берталанфи заключается в том, что
исследование отдельных частей (элементов или
органов) сложной системы не дает возможности
понять ее свойств как единого целого, которые

позволяют достигать синергетических эффектов
или “эмерджентности”.

Среди известных законов, который описывает
общие свойства организации и эволюции слож-
ных систем, можно выделить эволюционный за-
кон усложнения или системной организации ор-
ганизмов Карла Францевича Рулье [2]. Суть вы-
шеуказанного закона К.Ф. Рулье сводится к
следующему: “Историческое развитие живых ор-
ганизмов (а также всех природных систем) при-
водит к усложнению их организации путем на-
растающей дифференциации (разделения) функ-
ций и органов (подсистем), выполняющих эти
функции” [3]. Там же отмечается, что этот закон
обладает всеобщностью и применим ко всем при-
родным, социальным и сложным техническим
системам в силу изоморфизма законов природы.

По мнению известного ученого Норберта Ви-
нера такие аналогии вполне обоснованы. В своей
монографии “Я – математик” ученый, широко
применяя к решению практических задач методы
современной математики, в то же время призы-
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вал математике учиться у самой природы: “При-
рода, в широком смысле этого слова, может и
должна служить не только источником задач, ре-
шаемых в моих исследованиях, но и подсказывать
аппарат, пригодный для их решения” [4].

Подобные научные идеи были высказаны по-
следователем В.И. Вернадского академиком Ники-
той Николаевичем Моисеевым о необходимости
согласованного с Биосферой технологического
развития или “коэволюции” в целях сохранения
цивилизации [5], что также указывает на возмож-
ность использования в качестве методологиче-
ской основы организации сложных, в том числе
технических систем законов эволюции живой ма-
терии.

Примерами сложных технических систем яв-
ляются неоднородные химико-технологические
системы (ХТС), которые были выбраны в каче-
стве объекта исследования в данной работе и в
которых материальные и энергетические превра-
щения находятся в неразрывной связи. При этом
в них также наблюдается усложнение в виде уве-
личения количества элементов, необходимых для
достижения целевых показателей технологии.

Целью данной статьи является рассмотрение
тенденций в организации ХТС как объекта с
иерархической структурой в контексте организ-
мического подхода общей теории систем и разра-
ботка критериев ее оптимальной организации в
процессе элементного усложнения при создании
новых ХТС.

ТЕОРЕТИЧЕСКАЯ ЧАСТЬ
Согласно закону К.Ф. Рулье всем живым орга-

низмам свойственна самоорганизация путем “ра-
зумной” дифференциации функций между элемен-
тами (органами), что приводит к их устойчивости и
уникальным показателям эффективности.

В сложных технических системах самооргани-
зация, имеющая место в живой материи, уступает
место оптимальной организации, которую можно
описать с позиции теории информации, являю-
щейся одним из направлений в общей теории си-
стем [1]. Это связано с тем, что энтропия инфор-
мации по своему физическому смыслу является
мерой порядка или организации, что принципи-
ально отличает ее от других видов энтропии, а ин-
формационный подход от других подходов.

В работе [6] авторы представили термодина-
мические модели, отображающие существо про-
цесса оптимальной организации на микро и мак-
роуровнях в ХТС как системе с иерархической
структурой с позиции информационного подхода.

Было показано, что оптимальная организация
на микроуровне связана с решением информаци-
онной задачи по уменьшению исходной неупоря-
доченности, которое отражает функционирование

химико-технологического процесса, а на макро-
уровне – с максимизацией макроэнтропии, обес-
печивающей оптимальное согласование элемен-
тов в рамках единой ХТС. При этом доминирую-
щую роль в оптимальной организации ХТС играет
макроэнтропия, связанная в технологическом ас-
пекте с выбором режимов работы элементов и то-
пологией системы. В основе двухуровневой зада-
чи по оптимальной организации ХТС лежат три
начала термодинамики: первое, второе и нулевое,
которые методически объединены в рамках раз-
рабатываемых критериев организованности.

В обоснование цели исследования рассмотрим
ХТС как объект с иерархической структурой, эн-
тропия которой должна иметь двухуровневую
природу.

В работе [7] приводится значение энтропии
системы, содержащей как макро, так и микроско-
пическую составляющие применительно к про-
извольной системе с иерархической структурой:

(1)

где Scист – энтропия системы;  и  – доля и соб-
ственно макроэнтропия системы;  и  –
доля и собственно микроэнтропия системы.

Организмическому подходу в эволюции слож-
ных систем свойственны следующие объектив-
ные тенденции:

– увеличение доли (вклада) и собственно мак-
роэнтропии в общей энтропии системы;

– уменьшение доли (вклада) и собственно
микроэнтропии в общей энтропии системы. При
этом полностью исключить микроэнтропию не-
возможно.

Эти тенденции с очевидностью приводят к
увеличению степени макроскопичности или це-
лостности объекта.

Рассмотрим пример неоднородной химико-
технологической системы, содержащей для про-
стоты процесс химического превращения и эле-
менты энергетического звена (сжатие, теплооб-
мен и т.д.) и представим энтропию информации
этой системы, выделив в ней общие и специфиче-
ские термодинамические характеристики.

При этом роль общей термодинамической ха-
рактеристики выполняет внутренняя энергия, за-
висящая от температуры, изменение которой со-
провождает все без исключения технологические
процессы, а в качестве специфической термоди-
намической характеристики выступает химиче-
ский потенциал.

Если допустить такое представление заданной
ХТС, то тогда ее энтропию информации можно
представить в виде:

(2)

μ= γ + γcист м м м( )   ,1 –  S S S

γм м  S
γм(1 – ) μS

μ= + − (1 ) .c i Mi i
i i

H n H n H
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В этом выражении первое слагаемое представ-
ляет макроэнтропию, отображающую распреде-
ление функций ХТС между элементами энергети-
ческого звена, а второе – произведение весового
коэффициента или вклада целевого химического
превращения на его микроэнтропию.

При этом весовые коэффициенты процессов
или макрохарактеристики в информационном
подходе учитывают в вероятностном виде удален-
ность среднего уровня энергии процесса по отно-
шению к уровню ХТС как единого целого в виде
выражения:

(3)

где  – средний термодина-
мический уровень преобразования, равный ми-
нимальной работе, необходимой для того, чтобы
обратимым образом привести энергетический
уровень i-го процесса к уровню отсчета; U0 – ну-
левой уровень отсчета, RTэ – уровень энергии
ХТС как единого целого (может быть принят рав-
ным уровню окружающей среды).

В работе [6] было показано, что величина сред-
него термодинамического уровня преобразова-
ния отражает значение внутренней или полной
энергии для замкнутой термодинамической си-
стемы, на котором должна решаться соответству-
ющая информационная задача, поскольку любое
преобразование информации должно рассматри-
ваться в условиях изоэнергетичесности.

Рассмотрим слагаемые выражения (2) по ана-
логии с представленными выше тенденциями эн-
тропии системы согласно (1) и дадим им техноло-
гическую интерпретацию.

Тенденцию для макроуровня описания ХТС
можно представить следующим образом – увели-
чение доли и собственно макроэнтропии в энтро-
пии информации системы, которое математиче-
ски записывается так:

(4)

Это условие, как было показано в работе [6],
соответствует оптимальному согласованию процес-
сов энергетического звена в системе в соответствии
с нулевым началом термодинамики, которое при-
водит к минимизации притоков свободной энер-
гии в систему извне за счет максимальной эффек-
тивности использования внутренних энергоре-
сурсов системы. В силу этого условие (4) не
требует комментариев.

Одной из тенденций для микроуровня описа-
ния ХТС будет уменьшение доли микроэнтропии
в энтропии информации системы

(5)

 Δ= − 
 э

exp ,i
i

Un
RT

Δ = − =0 min,i i iU U U l

= − →  ln max.i Mi i i
i i

n H n n

( )− →1 0.i
i

n

Это условие для процесса химического пре-
вращения означает, что в оптимально организо-
ванной системе предпочтение имеют те целевые
процессы, которые располагаются на высоких тер-
модинамических уровнях, поскольку согласно (3) с
повышением среднего уровня энергии весовой ко-
эффициент целевого превращения уменьшается.

Другая тенденция на микроуровне – уменьше-
ние собственно микроэнтропии, в пределе до нуля,
ограничена, поскольку это означало бы отсут-
ствие в системе целевого процесса превращения
вещества. Кроме того, надо учесть, что весовой ко-
эффициент или доля микроэнтропии согласно (5) в
наибольшей степени влияет на микросоставляю-
щую энтропии системы в силу ее экспоненциаль-
ной зависимости от среднего уровня целевого
превращения. Таким образом, данная объектив-
ная тенденция в оптимальной организации ХТС
на микроуровне в технологическом аспекте будет
сопровождаться максимальным запасом внут-
ренней энергии в системе, а в случае ее рекупера-
ции – максимальной выработкой вторичных
энергоресурсов, что в совокупности с тенденцией
макроэнтропии приведет не только к повышению
степени макроскопичности или целостности
ХТС, но также к повышению степеней ее энерге-
тической автономности и как следствие к повы-
шению устойчивости и управляемости, что в це-
лом подтверждает обоснованность применения
организмического подхода в соответствии с эво-
люционным законом усложнения К.Ф. Рулье.

В обоснование этого рассмотрим численный
пример и поясним условие (5) путем сравнения
трех коммерческих способов газификации твер-
дого топлива, осуществляемых в газогенераторах.

Газификация твердого топлива является высо-
котемпературным процессом, в котором при ис-
пользовании различных газифицирующих аген-
тов можно получить синтез-газ и переработать
его в синтетические жидкие топлива.

В табл. 1 наряду с температурными режимами
процессов представлены их весовые коэффици-
енты, а также количества вторичного пара, полу-
чаемого в парогенераторах, установленных в от-
делении газификации, и показатели энергоэф-
фективности (эксергетические КПД) способов
по данным работы [8].

Как следует из табл. 1, с уменьшением весового
коэффициента процесса возрастает количество
выработанного пара и увеличивается его эксерге-
тический КПД.

Оптимальная организация ХТС в соответ-
ствии с законом усложнения К.Ф. Рулье подразу-
мевает, как отмечено во введении, оптимальную
дифференциацию функций системы между ее
элементами и подсистемами.

На рис. 1 представлены основные варианты
дифференциации функций, имеющие место в ХТС.
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В ряде случаев возможно объединение выше-
указанных вариантов дифференциации функций
системы между ее элементами и подсистемами.

Методика оптимальной дифференциации
функций в процессах разделения сырья на пото-
ки продуктов, а также между потоками в процес-
сах теплообмена представлены в работе [9].

Принимая во внимание, что ХТС, отражаю-
щие структуру современных химических произ-
водств, имеют достаточно большое количество
элементов, рассмотрим вариант оптимальной
дифференциации функций системы по мере ее
элементного усложнения.

Впервые попытка теоретически обосновать
выбор критериев элементного усложнения систе-
мы была представлена в работе [10].

В качестве метода был использован эксерго-
экономический подход, который также называют
термоэкономическим.

При этом было показано, что в задачах опти-
мизации возможно не использовать общий эк-
сергоэкономический критерий, а применять ло-
кальные критерии усложнения системы, которые
отражают процесс увеличения количества эле-
ментов. Рассмотрим пример вывода критериев
усложнения с позиции эксергоэкономического
подхода.

На рис. 2 представлена система, состоящая из
трех зон диссипации эксергии, отображающих

ХТС, содержащую 3 последовательно соединен-
ных однопоточных элемента.

В качестве критерия оптимизации был принят
эксергоэкономический критерий в виде:

(6)
Неразрывность потоков эксергии от зоны к зо-

не учитывалась на основании следующих ограни-
чений:

(7)

Поиск оптимального решения функции (6) с
учетом ограничений типа равенств (7) осуществ-
лялся на основании метода неопределенных мно-
жителей Лагранжа.

Собственно множители Лагранжа по физиче-
скому смыслу совпадают со стоимостями единиц
эксергии промежуточных потоков или потока
продукта, поэтому именно они являются крите-
риями оптимизации, отражающими процесс эле-
ментного усложнения ХТС.

Система необходимых условий экстремума
функции Лагранжа приводит к выражениям для
множителей Лагранжа, которые, следуя целям эк-
сергоэкономического подхода, необходимо мини-
мизировать:

(8)
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Таблица 1. Сравнение весовых коэффициентов с запасами вторичной энергии и энергоэффективностью спосо-
бов газификации

Примечание: мольный расход синтез-газа в весовых коэффициентах приведен к единому масштабу.

Параметры (характеристики) Способ Лурги Способ Винклера Способ Копперс–Тотцек

Tнач, К 298 298 298
Tкон, К 1198 1233 1773
Выработка вторичного силового 
пара (9.0 МПа, 535°C), кг/ч

3206.1 2970.0 4856.6

Весовой коэффициент, n 0.00125 0.00148 4.4 × 10–5

Эксергетический КПД, % 78–80 68–72 86–92

Рис. 1. Основные варианты дифференциации функций в ХТС.
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(9)

(10)

Однако подобный теоретический подход не
нашел практического применения в силу следую-
щих причин.

Во-первых, уравнения (8)–(10) могут быть
представлены только для однопоточных процес-
сов. Для более сложных процессов, в которых
имеют место процессы разделения исходного сы-
рья на потоки продуктов, необходимо дополни-
тельно использовать экспертные методы распре-
деления неэнергетических затрат между потока-
ми продуктов, в силу чего полученные выводы не
будут обладать общностью и объективностью.

Во-вторых, и это главное, критерии усложне-
ния в виде множителей Лагранжа, начиная со
второго, имеют неопределенности в части част-
ных производных капитальных затрат по эксер-
гиям поскольку они относятся к разным областям
знания.

Однако надо отметить, что сам теоретический
подход к выводу критериев усложнения с пози-
ции эксергоэкономики был оригинальным.

Представим решение аналогичной задачи в
терминах информационного подхода, воспользо-
вавшись идеей вывода критериев усложнения
ХТС с позиции эксергоэкономики, для системы
на рис. 2.

Напомним, что согласно постулатам инфор-
мационного подхода информация априори связана
с технологическими потоками, поскольку каждо-
му технологическому потоку ставится в соответ-
ствие поток информационный, поэтому сколько
информационных потоков столько и информа-
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ционных задач, подлежащих решению, каждая из
которых решается независимо.

В качестве исходного критерия организован-
ности запишем энтропию информации системы в
виде:

(11)

где nj – весовой коэффициент, учитывающий в
вероятностном виде долю энтропии информации
каждого элемента в системе;  – энтропия ин-
формации j-го элемента, рассчитанная по его
входным параметрам.

Поиск оптимума критерия (11) осуществляет-
ся с учетом ограничений типа равенств:

(12)

где ,  – функции связи по каналам 1–2 и 2–3
соответственно (от элемента к элементу); Uj –
произвольные управляющие параметры, напри-
мер, параметры организации процессов.

Для поиска аналитических зависимостей также
воспользуемся методом неопределенных множите-
лей Лагранжа и представим функцию Лагранжа:

(13)

Запишем выражения частных производных
функции Лагранжа по параметрам U1, U2, U3, ,

,  и приравняем их к нулю.
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Рис. 2. К выводу эксергоэкономических критериев
усложнения ХТС. Обозначения: {ui} – параметры ор-
ганизации процессов или произвольные управляю-
щие параметры (например, расход топлива, коэффи-
циент избытка  воздуха и др.); C0, E0 – стоимость еди-
ницы входной эксергии и входная эксергия; λi –
множители Лагранжа – стоимости единицы эксергии
выходных потоков, подлежащие определению; Ei –
эксергии выходных потоков; Ki – неэнергетические
затраты или амортизация.
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Вычислим множители Лагранжа из уравнений
(17)–(19), принимая во внимание, что они содер-
жат меньше неопределенных величин.

Опуская промежуточные выкладки, получим
выражения для критериев элементного усложне-
ния рассматриваемой системы в виде:

(20)

(21)

(22)

Все величины, входящие в выражения (17)–
(19), выражаются через параметры технологиче-
ских потоков, в силу чего они, в отличие от кри-
териев усложнения в эксергоэкономике, имеют
не только объективный характер, но и практиче-
скую применимость [11].

При этом, воспользовавшись аналогией со-
держания, можно считать, что полученные мно-
жители Лагранжа имеют смысл “стоимости”
(безразмерная величина) единицы информации,
где в качестве меры стоимости принимается эле-
ментарная упорядочивающая операция. В силу
идентичности смысловых трактовок множителей
Лагранжа, полученных на основе информацион-
ного и эксергоэкономического подходов, можно
заключить, что оптимальная организация систе-
мы будет характеризоваться минимальными зна-
чениями множителей Лагранжа, которые пред-
ставляют критерии элементного усложнения
ХТС и будут определять условия оптимальной
дифференциации функций системы между ее
элементами.

В обоснование возможности достижения синер-
гетических свойств или эмерджентности в опти-
мально организованной ХТС рассмотрим пример.

ЧИСЛЕННЫЙ ЭКСПЕРИМЕНТ
Представленный методический аппарат по оп-

тимальной дифференциации функций системы
между элементами на основании критериев
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усложнения, дополненный вариантами диффе-
ренциации функций между потоками в процессах
теплообмена, был использован при разработке
энергоблока тригенерации по улавливанию и вы-
делению диоксида углерода из очищенных дымо-
вых газов.

Структура энергоблока тригенерации основа-
на на интеграции цикла Ренкина на низкокипя-
щем рабочем теле с холодильным циклом средне-
го давления, подобным циклу Гейландта.

Назначение энергоблока тригенерации заклю-
чается в глубокой утилизации остаточной тепло-
ты дымовых газов, прошедших очистку от окси-
дов серы и азота, а также в глубоком улавливании
из них диоксида углерода и выделении его в виде
товарного продукта (твердой углекислоты) с од-
новременной выработкой электроэнергии и хо-
лода.

Параметры энергоблока тригенерации по по-
лучению электроэнергии, холода и товарного ди-
оксида углерода были унифицированы для широ-
кого диапазона концентраций диоксида углерода
в дымовых газах (от 6 до 11 об. % в расчете на
влажный газ), что характерного для объектов
энергетики, нефтегазохимии и коксохимии и
других, использующих различные виды газооб-
разного, жидкого или твердого топлив.

Рассмотрим один из этапов оптимальной орга-
низации энергоблока тригенерации с примене-
нием критериев усложнения на примере выбора
структуры и рабочего тела подсистемы цикла
Ренкина.

Были рассмотрены три варианта структуры
цикла Ренкина: без регенератора, с регенерато-
ром и с гипотетическим регенератором. Отличие
цикла с регенератором в том, что остаточная теп-
лота после турбины используется в регенераторе
для подогрева рабочего тела после насоса для по-
вышения энергоэффективности цикла. В цикле с
гипотетическим регенератором последний пере-
несен из цикла Ренкина в интегрируемую с ним
подсистему холодильного цикла. В качестве кри-
терия оптимизации был выбран критерий 3-го
уровня усложнения согласно (22).

В табл. 2 представлены значения критерия
усложнения 3-го уровня согласно (22).

Данные значения получены при одной и той
же температуре дымовых газов на выходе из цик-
ла в расчете на реализуемость всех альтернатив-

Таблица 2. Сравнение оптимальных решений

Вариант структуры цикла Ренкина Оптимальное рабочее тело Значение критерия 3-го уровня – λ3

Без регенератора н-пентан 2.215 × 1011

С регенератором Изопентан 6.31 × 107

С гипотетическим регенератором Метан 4.49 × 107
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ных вариантов цикла Ренкина с рабочими телами
от метана до пентана, включая некоторые их изо-
меры. Как следует из данных табл. 2, оптимальным
решением является структура цикла Ренкина с ги-
потетическим регенератором и рабочим телом ме-
таном. Однако, если использовать в качестве ра-
бочего тела метан, то температуру дымовых газов
на выходе из цикла Ренкина можно существенно
понизить, повысив при этом расход метана в цикле
Ренкина, что неосуществимо для н-пентана или
изопентана. В этом случае значение критерия для
метана будет существенно ниже, чем приведен-
ное в табл. 2

Разработанное техническое решение опти-
мально организованного энергоблока тригенера-
ции представлено на рис. 3.

Дадим оценку энергоэффективности получен-
ного технического решения на основе эксергети-
ческих показателей – эксергетического КПД.

Для этого проведем анализ значений эксерге-
тического КПД двух вариантов:

Вариант 1 – оценка эксергетического КПД тех-
нологической системы, состоящей из последова-

тельно объединенных подсистем: подсистема 1
(цикл Ренкина) и подсистема 2 (холодильный цикл);

Вариант 2 – оценка эксергетического КПД
разработанного энергоблока тригенерации (оп-
тимально организованная система).

Результаты расчетов, представленные в рабо-
те [12], систематизированы в табл. 3.

Как следует из табл. 3, эксергетический КПД
для системы с последовательно объединенными
подсистемами меньше наименьшего значения
эксергетического КПД подсистемы, тогда как для
оптимально организованной ХТС эксергетиче-
ский КПД больше наибольшего значения эксер-
гетического КПД подсистемы, что указывает на
синергетический эффект, достигаемый в энерго-
блоке тригенерации.

Принимая во внимание, что разработка по-
добных технических решений относится к общей
нише проектов по улавливанию и захоронению
диоксида углерода, проведем дополнительную
оценку энергоблока тригенераиции на основе ис-
пользуемого в мировой практике единого крите-
рия в виде удельного выброса СО2 на единицу
мощности (кг СО2/МВт) [13, 14].

Рис. 3. Технологическая схема энергоблока тригенерации (потоки, обозначенные цифрами в кружочках, объединены).
Обозначения: 1 – испаритель; 2 – пароперегреватель; 3 – паровая турбина; 4 – конденсатор; 5 – насос; 6 – парциаль-
ный конденсатор (удаление воды); 7 – промежуточный теплообменник; 8 – трехступенчатый компрессор с промежу-
точным охлаждением; 9 – десублиматор; 10 – газовая турбина.
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Таблица 3. Сравнение эксергетических КПД вариантов решений

Эксергетический КПД, %

система с последовательно объединенными подсистемами энергоблок тригенерации

Подсистема 1 Подсистема 2 Система
70.63 50.31 35.53 73.56
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Для сравнения достигнутых показателей раз-
работанного энергоблока тригенерации с совре-
менными установками в качестве прототипа вы-
берем гипотетическую установку идентичной
мощности, включив в нее лучшие показатели ве-
дущих мировых компаний: BP Exploration, Statoil
Hydro, RWE, Linde, BASF, Mitsubishi Heavy Indus-
tries, Chevron, Texaco и ряда других, а именно:
максимальную достигаемую степень улавливания
диоксида углерода из дымовых газов при мини-
мально возможных энергетических затратах на
реализацию этого процесса.

В силу этого в прототипе были приняты: сте-
пень улавливания – 92% и энергозатраты на улав-
ливание – 10% от мощности основной промыш-
ленной установки, которая является источником
диоксида углерода.

На рис. 4 представлены результаты сравнения
технических решений (в качестве базового блока
для сравнения приведен энергоблок без улавли-
вания диоксида углерода – в центре).

Энергоблоки, приведенные на графиках рис. 4,
имели одну и ту же мощность – 40 МВт.

Средний график представляет собой базовый
энергоблок или установку без улавливания диок-
сида углерода.

При этом для зарубежного аналога (верхний
график) увеличение энергозатрат на процесс
улавливания на 10% означает соответствующий
дополнительный выброс СО2 (график смещается

вправо по отношению к базовому блоку – сред-
ний график). Степень улавливания, принятая
равной 92%, на верхнем графике соответствует
связанному СО2.

Для разработанного энергоблока тригенерации
(нижний график) смещение его влево соответству-
ет приобретенной квоте СО2, которая может быть
получена в результате выработки дополнительной
электроэнергии в энергоблоке тригенерации.

По данным сравнительного анализа (рис. 4)
можно сделать вывод, что решение комплекса
проблем в мультифункциональных установках
три- и полигенерации является целесообразным,
а разработанный процесс получения товарного
диоксида углерода в энергоблоке тригенерации
превосходит лучшие зарубежные аналоги.

ВЫВОДЫ

Оптимальная организация сложных техниче-
ских объектов с иерархической структурой, к кото-
рым относятся химико-технологические системы,
должна рассматриваться на микро- и макроуровнях.

Обе тенденции, основанные на объединении
трех начал термодинамики: первого, второго и
нулевого, приводят к повышению показателей
макроскопичности (целостности), энергоэффек-
тивности, автономности, устойчивости и управ-
ляемости, что подтверждает целесообразность
использования для оптимальной организации

Рис. 4. Сравнение существующих современных энергоблоков с улавливанием диоксида углерода из дымовых газов с
разработанным энергоблоком тригенерации.

Энергоблок с улавливанием

Энергоблок без улавливания

Способ тригенерации

Выброс
Связывание
Выработка
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Связанный СO2
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0.050–0.05 0.10 0.15

(предлагаемый энергоблок)

СO2 (базовый блок)

СO2 (существующий энергоблок)



ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ  том 57  № 2  2023

ОПТИМАЛЬНАЯ ОРГАНИЗАЦИЯ 149

ХТС организмического подхода общей теории
систем, основанного на изоморфизме законов
природы.

Среди известных законов природы, который
позволяет подойти к описанию общих принци-
пов организации и эволюции сложных систем,
можно выделить эволюционный закон усложне-
ния организации организмов К.Ф. Рулье. При
этом согласно закону Рулье усложнение и орга-
низация ХТС должна быть связана с оптимальной
дифференциацией ее функций между элемента-
ми и подсистемами, что определяет согласован-
ность их функционирования.

Количественный аппарат оптимальной органи-
зация сложных технических системах связан с ин-
формационным описанием процессов, поскольку
энтропия информации, введенная К. Шенноном,
характеризует процесс упорядочивания, то есть
по физическому смыслу является мерой порядка.

С позиции информационного подхода возмож-
но представить решение задачи по оптимальной
дифференциации функций системы в процессе ее
элементного усложнения и получить соответ-
ствующие критерии организации ХТС, имеющие
смысл стоимости единицы информации, которые
по аналогии с подобными критериями в эксерго-
экономическом подходе, необходимо минимизи-
ровать.

На численном примере в ходе разработки оп-
тимально организованного энергоблока тригене-
рации по улавливанию диоксида углерода из очи-
щенных дымовых газов было показано, что исполь-
зование информационных критериев, реализующих
организмический подход в соответствии с законом
усложнения К.Ф. Рулье, обладает преимуществами,
как в методическом, так и в практическом планах
для решения задач цифрового проектирования
эффективных химических производств.

ОБОЗНАЧЕНИЯ

S энтропия
H энтропия информации
γ вклад (доля)
n весовой коэффициент (вклад или доля) в 

информационном подходе
средний уровень энергии, кДж/кмоль

R мольная газовая постоянная, кДж/кмоль К
Т температура, К
Е эксергия, кДж/ч или кДж/год
К неэнергетические затраты в эксергоэконо-

мике или фактор затрат на организацию 
процесса в информационном подходе

U
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Изучена кинетика реакций селективного гидрирования ацетиленовых углеводородов в этан-этиле-
новой и пропан-пропиленовой фракциях (ЭЭФ и ППФ) пирогаза на полиметаллическом нике-
левом катализаторе, промотированном металлами I, III, IV и VI групп Периодической таблицы
Д.И. Менделеева. Размеры цилиндрических гранул, используемых в каталитических исследовани-
ях – диаметр 2 мм, длина 10 мм. Содержание никеля в катализаторе менее 32 мас. %. Кинетические
опыты проводили в лабораторном проточном реакторе диаметром 2 см с длиной реакционной зоны
20 см и стендовом реакторе с внутренним диаметром трубки 3.2 см и длиной реакционной зоны 600 см.
При проведении опытов варьировали объемной скоростью сырьевого потока 2000–42000 ч–1, тем-
пературой реакционной зоны 330–410 К, давлением 1–30 атм, мольным отношением водород : аце-
тиленовые углеводороды 2–10. Предложен стадийный двухмаршрутный механизм протекания ре-
акции гидрирования ацетиленовых углеводородов и выведена соответствующая ему кинетическая
модель. Всего поставлено 80 опытов на лабораторной и стендовой установках. Нелинейным мето-
дом наименьших квадратов оценены константы кинетической модели и макрокинетические кон-
станты модели стендового реактора. Показано соответствие предложенных моделей результатам
эксперимента. Доказана возможность совместной очистки ЭЭФ и ППФ пирогаза в одном реакторе
при приросте олефинов в продуктовом потоке по сравнению с сырьевым потоком.

Ключевые слова: моделирование, метилацетилен, ацетилен, гидрирование, кинетика, оценка пара-
метров модели, оптимальные режимы эксплуатации реактора
DOI: 10.31857/S0040357123020082, EDN: EJEAFH

ВВЕДЕНИЕ
Высокие темпы развития промышленности в

мире требуют разработки и внедрения в промыш-
ленности передовых высокорентабельных энерго-
и ресурсосберегающих каталитических процес-
сов получения моторных топлив – карбюратор-
ных, дизельных, реактивных, а также ключевых
продуктов нефтехимического синтеза – олефинов,
изоалканов, алкилароматики, спиртов, органиче-
ских кислот и кетонов [1–6]. Следует отметить при
этом, что габариты реакционных аппаратов для
их производства уже столь значительны, что даль-
нейшее увеличение их объема при масштабиро-
вании уже не приводит к заметному возрастанию
рентабельности вышеуказанных производств.
Поэтому требуется создание новых способов ор-
ганизации каталитических процессов, при кото-

рых не происходит существенного увеличения
общего реакционного объема промышленных ка-
тализаторов с увеличением производительности
производств. Для решения этой проблемы необ-
ходима разработка новых бифункциональных
и/или полифункциональных катализаторов, обес-
печивающих в заданном объеме реактора селек-
тивное протекание всех целевых реакций при
значительной конверсии исходного сырья за счет
увеличения производительности работы катали-
заторов [7, 8]. Необходимо добиться также в про-
мышленности разработки каталитических си-
стем, которые способствуют сокращению энергети-
ческих и эксплуатационных затрат на реализацию
каталитического процесса. В частности, сроки экс-
плуатации каталитических систем должны быть
несколько лет, а регенерация катализаторов

УДК 547.313:66.097.3
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должна быть осуществлена без потери их актив-
ности. В создаваемых катализаторах необходимо
обеспечить отсутствие благородных дорогостоя-
щих металлов [9–13]. Катализаторы должны быть
не дороги и способствовать ускорению протека-
нию химических реакций различных классов. Ак-
тивность и селективность катализаторов должны
регулироваться в основном за счет процессов их
активации.

Необходима разработка новых конструкций
каталитических реакторов, обеспечивающих вы-
сокую производительность комплексной перера-
ботки сырья. Иначе, требуется реализовать сов-
мещение реакционных, тепло-массообменных
процессов в одном аппарате при совмещении ка-
талитических реакций как в зерне катализатора,
так и в объеме каталитического слоя. Последнее
приводит к сокращению числа реакционных ап-
паратов, общего количества используемого ката-
лизатора и к упрощению технологической схемы
производства.

В настоящее время процессы гидрирования
непредельных алканов осуществляются в основ-
ном на Pd- или Pt-содержащих катализаторах
[14–17], а также бифункциональных Pt-Re и/или
Pd-Re катализаторах. Они обеспечивают высо-
кую селективность проведения реакций гидриро-
вания в частности в этан-этиленовой, пропан-
пропиленовой и бутан-бутиленовой фракциях
пирогаза. Содержание активных компонентов на
поверхности катализаторов не велико и обычно
находится в пределах 0.02–0.5 мас. %. Объемная
скорость каталитического процесса гидрирова-
ния ацетиленовых углеводородов обычно в пре-
делах 2000–10000 ч–1. При длительной эксплуата-
ции катализаторов они работают как правило при
объемной скорости 2000–6000 ч–1. В качестве но-
сителей перечисленных выше катализаторов
обычно используются оксиды алюминия [18],
кремния [19], титана [20], алюмосиликаты [21],
карбиды кремния [22]. Теплопроводность подоб-
ных гранул как правило невелика и при содержа-
нии ацетиленовых углеводородов в сырье свыше
1 об. % возможен значительный разогрев гранул
катализатора. При этом перепад температур в гра-
нулах может быть 320–340 К, что нежелательно,
так как резко снижается селективность реакций
гидрирования ацетиленовых углеводородов в
олефиновые углеводороды. Иначе требуемое со-
держание ацетиленовых углеводородов в продук-
товом потоке не может быть менее 1 ppm. При
этом и концентрация олефинов в продуктовом
потоке никогда не будет превосходить содержа-
ние олефинов в сырьевом потоке. Диапазон тем-
ператур реакционной среды в каталитическом ре-
акторе должен находиться в пределах 328–408 К.

Следовательно, в настоящее время представ-
ляется перспективным использовать полиметал-

лические катализаторы, в частности, никелевые,
промотированные металлами I, III, IV, VI групп
Периодической Таблицы Д.И. Менделеева. Они
могут быть изготовлены с любой формой гранул,
обеспечивающие как микротурбулентность сы-
рьевого потока, обтекающего гранулу, так и вы-
сокую теплопроводность каждой отдельной гра-
нулы и каталитического слоя в целом, а также
большую скорость реакционного потока в аппа-
рате от 2000 до 42000 ч–1. Последнее допускает
уменьшение реакционного объема реактора и
проведение в одном аппарате различных химиче-
ских реакций на одном и том же катализаторе.
При этом безусловно сокращается и общий объем
необходимого для промышленной эксплуатации
катализатора.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ
При проведении кинетических экспериментов

использовали катализатор КСН-47 с основным
компонентом никелем, промотированный эле-
ментами I, III, VI групп Периодической Таблицы
Д.И. Менделеева. Катализатор приготавливался
методами порошковой металлургии по стадиям:

1) Подготовка шихты,
2) Формование шихты,
3) Спекание формованных образцов,
4) Восстановление образцов катализатора.
Никелевые катализаторы подобного типа вы-

сокоактивны, подавляют реакции олигомериза-
ции непредельных соединений на внешней и
внутренней поверхности катализатора КСН-47 и
позволяют проводить гидрирование ацетилено-
вых углеводородов вплоть до их остаточного со-
держания в продуктовом потоке 1 ppm при объ-
емных скоростях потока от 2000 до 42000 ч–1. По-
тери олефинов при гидрировании ацетиленовых
углеводородов на никелевых катализаторах практи-
чески отсутствуют. Содержание никеля в гранулах
катализатора 2 × 10 мм составляет менее 32 мас. %.
При начальной концентрации водорода и ацети-
леновых углеводородов в сырье менее 5 и 1.5 об. %
соответственно, наблюдается возрастание кон-
центрации целевых олефиновых углеводородов в
продуктовом потоке при объемной скорости по-
дачи сырья менее 42000 ч–1.

Изучение кинетики и макрокинетики химиче-
ских реакций гидрирования в пропан-пропиле-
новых углеводородных смесях и при совмещен-
ной очистке олефинов этан-этиленовой и про-
пан-пропиленовой фракций проводили как в
изотермическом проточном реакторе с объемом
реакционной зоны 60 см3, так и в стендовом реак-
торе внутренним диаметром 3.2 см и длиной ре-
акционной зоны 600 см. В ходе проведения опы-
тов варьировали объемной скоростью потока от
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2000 до 42000 ч–1, температурой реакции от 330 до
410 К, давлением от 1 до 30 атм, мольным отноше-
нием водород : ацетиленовые углеводороды от 2
до 10. По результатам эксперимента предложен
стадийный механизм реакции гидрирования аце-
тиленовых углеводородов, построена кинетиче-
ская модель и модель каталитического реактора.
Оценены кинетические и макрокинетические
константы моделей методом нелинейных наи-
меньших квадратов. Подтверждено соответствие
моделей результатам стендового и кинетического
эксперимента.

ПОСТРОЕНИЕ КИНЕТИЧЕСКОЙ МОДЕЛИ 
РЕАКЦИЙ ГИДРИРОВАНИЯ 

АЦЕТИЛЕНОВЫХ УГЛЕВОДОРОДОВ 
НА ПОЛИФУНКЦИОНАЛЬНОМ 
НИКЕЛЕВОМ КАТАЛИЗАТОРЕ

Выполнен анализ 6-стадийного, двухмаршрут-
ного механизма реакций гидрирования ацетиле-
новых углеводородов в ЭЭФ и ППФ пирогаза на
многокомпонентных никелевых катализаторах

типа КСН-47. При этом предполагали, что реак-
ции олигомеризации олефиновых и ацетилено-
вых углеводородов на поверхности катализатора
не протекают, стадии адсорбции ацетиленовых,
олефиновых и алкановых углеводородов протека-
ют быстро и обратимо, а адсорбция водорода про-
исходит быстро и диссоциативно. Медленными
стадиями являются реакции гидрирования ацети-
леновых и олефиновых углеводородов. Стадий-
ный механизм реакций гидрирования представ-
лен на рис. 1.

Основная система кинетических уравнений
представима в виде:

(1)

где  − стехиометрическая матрица элементар-
ных химических реакций.

Стехиометрическая матрица В стадийного ме-
ханизма реакций очистки олефинов пирогаза от
ацетиленовых углеводородов может быть пред-
ставлена в виде клеточной матрицы:

(2)

× × ×= ⋅R W9 1 9 6 6 1,
B TB

B

[ ]= | ,nb bB B B

Рис. 1. Стадийный механизм реакции селективного гидрирования метилацетилена на никельсодержащих полиметал-
лических катализаторах.
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где  − подматрица стехиометрических коэф-
фициентов небоденштейновских веществ,  −
подматрица стехиометрических коэффициентов
боденштейновских веществ стадийного механиз-
ма сложной химической реакции.

Ранг подматрицы  равен 4, а число боден-
штейновских веществ равно 5, следовательно, су-
ществует один химический инвариант для боден-
штейновских веществ, т.е.:

(3)

где  − поверхностная концентрация i-го реагента.
Для небоденштейновских веществ в качестве

ключевых веществ выберем метилацетилен ( ) и
пропилен ( ).

Число маршрутов по правилу Хориути опреде-
ляется следующим образом:

(4)

Векторы стехиометрических чисел Хориути для
соответствующих маршрутов реакций , , …,

 определяются в результате решения уравнений:

(5)

Вычисляется вектор скоростей реакций по
маршрутам  и матрица итоговых уравнений по
маршрутам :

(6)

(7)

что позволяет записать систему кинетических
уравнений в виде:

(8)

Ранг  равен двум, следовательно существу-
ют два уравнения химических инвариантов для
небоденштейновских веществ. Таким образом,
поскольку имеем два химических инварианта в
множестве 4 небоденштейновских веществ, то
система 4 дифференциальных уравнений для не-
боденштейновских веществ может быть преобра-
зована к системе двух дифференциальных урав-
нений для ключевых небоденштейновских ве-
ществ (метилацетилена и пропилена) и двух
уравнений химических инвариантов для неклю-
чевых небоденштейновских веществ.

Уравнения химических инвариантов:

(9)

(10)
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где , , ,  − парциальные давления небо-
денштейновских веществ: водорода, метилацетиле-
на, пропилена и пропана, соответственно (атм).

Кинетическая модель имеет вид:

(11)

(12)

где ,  − скорости по ключевым веществам,
соответственно (атм с–1),  − кинетическая кон-
станта прямой i-ой стадии механизма химиче-
ской реакции (атм с–1),  − константа адсорбци-
онно-десорбционного равновесия l-ой стадии
механизма химической реакции.

Уравнения (9)–(10) могут быть использованы
также для дополнительной проверки соответ-
ствия кинетической модели эксперименту.

Система дифференциальных уравнений модели
политропического стендового реактора имеет вид:

(13)

(14)

Начальные условия:

(15)

Проводится сравнительный анализ новых поли-
металлических никелевых катализаторов КСН-47 с
испытанными ранее модифицированными палла-
дийсодержащими катализаторами КПНМ-45М
селективного гидрирования ацетиленовых угле-
водородов в ЭЭФ и ППФ пирогаза [7, 8]. Дли-
тельные испытания катализаторов гидрирования
ацетиленовых углеводородов КПНМ-45М в ЭЭФ
и ППФ пирогаза показывают, что катализаторы
обладают высокой селективностью только при
проведении каталитических реакций с объемной
скоростью, не превышающей 10000 ч–1. При объ-
емных скоростях выше 6000 ч–1 не наблюдали
превышения содержания этилена в продуктовом
потоке по отношению к сырьевому потоку при
содержании ацетиленовых углеводородов в про-
дуктовом потоке менее 1 ppm. Аналогичная ситуа-
ция имеет место и в процессе гидрирования метил-
ацетилена в пропилен на палладийсодержащем ка-
тализаторе КПНМ-45М. Такими же свойствами
обладают катализаторы МА-15 и ГИПХ-108.
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Целью исследований является проверка воз-
можности использования катализатора КСН-47
модифицированного никельсодержащего в реак-
циях селективного гидрирования ацетиленовых
углеводородов при скоростях подачи сырья в ре-
актор от 2000 до 42000 ч–1, а также возможности
организации совместного гидрирования двух
фракций ЭЭФ и ППФ в одном реакторе при по-
вышенных скоростях подачи сырья.

Численные значения параметров кинетиче-
ских моделей селективного гидрирования ацети-
лена и метилацетилена на палладийсодержащем ка-
тализаторе КПНМ-45M приводятся в табл. 1 и 2 со-
ответственно.

Численные значения параметров кинетиче-
ской модели реакций гидрирования ацетиленовых

углеводородов в ЭЭФ и ППФ пирогаза на никеле-
вых полиметаллических катализаторах КСН-47
представлены в табл. 3.

Результаты экспериментальных исследований
кинетики реакций селективного гидрирования
ацетилена в ЭЭФ пирогаза в лабораторном изо-
термическом проточном реакторе на палладий-
содержащем катализаторе КПНМ-45M при раз-
личных условиях проведения процесса приведе-
ны в табл. 4–7. Из результатов, представленных
в табл. 4–7 следует, что при возрастании темпера-
туры реакции от 333 до 393 К скорость реакции
гидрирования заметно возрастает.

Из результатов, представленных в табл. 4 сле-
дует, что при проведении реакции гидрирования
ацетилена в ЭЭФ пирогаза на палладийсодержа-

Таблица 1. Оценки кинетических констант модели реакции гидрирования ацетилена на палладийсодержащем
катализаторе КПНМ-45М

Константа адсорбционно-
десорбционного равновесия

1 стадии

, атм–0.5

Константа адсорбционно-
десорбционного равновесия

2 стадии

, атм–1

Константа скорости
медленной 3 стадии

, атм с–1

–10.173 2507.49 3.624 46.27 25.188 –5155.0

Константа адсорбционно-
десорбционного равновесия

4 стадии

, атм–1

Константа скорости
медленной 5 стадии

, атм с–1

Константа адсорбционно-
десорбционного равновесия 

6 стадии

, атм–1

–2.5375 827.9279 4.04 –695.14 –7.7588 1511.7948

+= 0,1 0,2 /0.5
1

k k TK e += 0,3 0,4 /
2

k k TK e
+

+ = 0,5 0,6 /
3 1 2

k k Tk K K e

0,1k 0,2k 0,3k 0,4k 0,5k 0,6k

+− = 0,7 0,8 /1
4

k k TK e
+−

+ = 0,9 0,10 /1
5 2 4

k k Tk K K e +− = 0,11 0,12 /1
6

k k TK e

0,7k 0,8k 0,9k 0,10k 0,11k 0,12k

Таблица 2. Оценки кинетических констант модели реакции гидрирования метилацетилена на палладийсодер-
жащем катализаторе КПНМ-45М

Константа адсорбционно-
десорбционного равновесия

1 стадии

, атм–0.5

Константа адсорбционно-
десорбционного равновесия

2 стадии

, атм–1

Константа скорости
медленной 3 стадии

, атм с–1

–10.173 2507.49 4.224 46.47 24.33 –5134.0

Константа адсорбционно-
десорбционного равновесия

4 стадии

, атм–1

Константа скорости
медленной 5 стадии

, атм с–1

Константа адсорбционно-
десорбционного равновесия 

6 стадии

, атм–1

–2.5677 887.9079 3.94 –755.14 –7.3889 1812.84

+= 0,1 0,2 /0.5
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k k TK e += 0,3 0,4 /
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k k TK e
+

+ = 0,5 0,6 /
3 1 2

k k Tk K K e

0,1k 0,2k 0,3k 0,4k 0,5k 0,6k

+− = 0,7 0,8 /1
4

k k TK e
+−

+ = 0,9 0,10 /1
5 2 4

k k Tk K K e +− = 0,11 0,12 /1
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k k TK e

0,7k 0,8k 0,9k 0,10k 0,11k 0,12k
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щем катализаторе КПНМ-45М при температуре
333 К, давлении 30 атм (состав реакционной сме-
си:  = 2.34 атм,  = 0.94 атм,  = 26.8 атм,

 = 0.037 атм) максимальный состав олефинов
достигается при времени контакта 20 с и состав-
ляет 27.70 атм. Следует отметить, что при времени
контакта 40 с достигается селективная очистка
ЭЭФ пирогаза от ацетиленовых углеводородов.
Прирост олефиновых углеводородов в продукто-

2HP
2 2C HP

2 4C HP

2 6C HP

вом потоке по сравнению с сырьевым составляет
0.71 атм. Селективность по этилену  (прирост
этилена, полученный вследствие конверсии аце-
тилена) достигает 75.4% при данном времени
контакта.

(16)

2 4C HS

C C
C C

−
= ×

−
2 4 2 4

2 4

2 2 2 2

C H C H (in)
C H

C H (in) C H

100%.S

Таблица 3. Оценки кинетических констант модели реакций гидрирования ацетиленовых углеводородов в ЭЭФ
и ППФ пирогаза на никелевых полиметаллических катализаторах КСН-47

Константа адсорбционно-
десорбционного равновесия 

1 стадии

, атм–1

Константа адсорбционно-
десорбционного равновесия 

2 стадии

, атм–1

Константа скорости
медленной 3 стадии

, атм с–1

–9.97 2497.49 4.224 46.47 24.98 –5234.09

Константа адсорбционно-
десорбционного равновесия 

4 стадии

, атм–1

Константа скорости
медленной 5 стадии

, атм с–1

Константа адсорбционно-
десорбционного равновесия 

6 стадии

, атм–1

–2.5677 887.9279 4.94 –755.3879 –7.3889 1812.84

+= 0,1 0,2 /0.5
1

k k TK e += 0,3 0,4 /
2

k k TK e
+

+ = 0,5 0,6 /
3 1 2

k k Tk K K e

0,1k 0,2k 0,3k 0,4k 0,5k 0,6k

+− = 0,7 0,8 /1
4

k k TK e
+−

+ = 0,9 0,10 /1
5 2 4

k k Tk K K e +− = 0,11 0,12 /1
6

k k TK e

0,7k 0,8k 0,9k 0,10k 0,11k 0,12k

Таблица 4. Результаты экспериментальных исследований кинетики реакций гидрирования ацетилена в ЭЭФ
пирогаза на палладийсодержащем катализаторе КПНМ-45М (условия опыта Т = 333 К, Р = 30 атм, объемная
скорость 2000 ч–1, состав сырья  = 2.34 атм,  = 0.94 атм,  = 26.8 атм,  =0.037 атм)

№ Время 
контакта, с

Состав продуктового
потока (расч.), атм

Состав продуктового
потока (эксп.), атм

Н2 С2Н2 С2Н4 С2Н6 С2Н2 С2Н4
прирост 
этилена

1 0.05 2.3356 9.3572 × 10–1 26.8042 3.7052 × 10–2 9.3427 × 10–1 26.8035 3.5 × 10–3

2 0.75 2.2745 8.7533 × 10–1 26.8638 3.7819 × 10–2 8.6923 × 10–1 26.8462 0.0462

3 1.5 2.2079 8.0869 × 10–1 26.9286 3.8719 × 10–2 8.1279 × 10–1 26.9574 0.1574

4 2.0 2.1629 7.6531 × 10–1 26.9723 3.9370 × 10–2 7.5564 × 10–1 26.9955 0.1955

5 3.0 2.0716 6.7548 × 10–1 27.0607 4.0816 × 10–2 6.5098 × 10–1 27.1128 0.3128

6 5.0 1.8868 4.9429 × 10–1 27.2382 4.4451 × 10–2 5.2692 × 10–1 27.3513 0.5513

7 10.0 1.4960 1.1832 × 10–1 27.5974 6.1282 × 10–2 1.3128 × 10–1 27.4689 0.6689

8 15.0 1.3572 1.0366 × 10–3 27.6764 9.0151 × 10–2 1.0689 × 10–3 27.6096 0.8096

9 20.0 1.3173 8.0807 × 10–4 27.6557 1.2041 × 10–1 8.1214 × 10–4 27.7034 0.9034

10 30.0 1.2624 8.3539 × 10–5 27.6024 1.7457 × 10–1 8.2965 × 10–5 27.5996 0.7996

11 40.0 1.2155 1.5902 × 10–7 27.5555 2.8140 × 10–1 1.6256 × 10–7 27.5089 0.7089

12 50.0 1.1742 4.8057 × 10–9 27.5142 2.627 × 10–1 Отсутствует 27.5062 0.7062

2HP
2 2C HP

2 4C HP
2 6C HP
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Таблица 5. Результаты экспериментальных исследований кинетики реакций гидрирования ацетилена в ЭЭФ
пирогаза на палладийсодержащем катализаторе КПНМ-45М (условия опыта Т = 343 К, Р = 30 атм, объемная
скорость 2000 ч–1, состав сырья  = 0.8 атм,  = 0.32 атм,  = 26.8 атм,  = 0.037 атм, остальное – азот)

№ Время 
контакта, с

Состав продуктового
потока (расч.), атм

Состав продуктового
потока (эксп.), атм

Н2 С2Н2 С2Н4 С2Н6 С2Н2 С2Н4
прирост 
этилена

1 0.05 7.968 × 10–1 3.1689 × 10–1 26.8090 3.7069 × 10–2 3.1702 × 10–1 26.8080 8 × 10–3

2 0.25 7.8432 × 10–1 3.0463 × 10–1 26.8150 3.7917 × 10–2 3.0388 × 10–1 26.8150 0.0150
3 0.75 7.5428 × 10–1 2.7526 × 10–1 26.8437 3.7972 × 10–2 2.6845 × 10–1 26.8205 0.0205
4 1.0 7.3995 × 10–1 2.6126 × 10–1 26.8574 3.8309 × 10–2 2.5849 × 10–1 26.8585 0.0585
5 1.5 7.1267 × 10–1 2.3468 × 10–1 26.8833 3.9009 × 10–2 2.4612 × 10–1 26.8775 0.0775
6 2.0 6.8728 × 10–1 2.1000 × 10–1 26.9072 3.9722 × 10–2 2.0995 × 10–1 26.8944 0.0944
7 3.0 6.4209 × 10–1 1.6632 × 10–1 26.9494 4.1233 × 10–2 1.8064 × 10–1 26.9304 0.1304
8 5.0 5.7315 × 10–1 1.0065 × 10–1 27.0118 4.4495 × 10–2 1.2334 × 10–1 27.0060 0.2060
9 10.0 4.8910 × 10–1 2.5530 × 10–2 27.0780 5.3427 × 10–2 2.7035 × 10–2 27.0654 0.2654

10 15.0 4.6073 × 10–1 6.2905 × 10–3 27.0881 6.2559 × 10–2 9.3256 × 10–3 27.0901 0.2901
11 20.0 4.4707 × 10–1 1.5929 × 10–3 27.0839 7.1513 × 10–2 3.0569 × 10–3 27.0824 0.2824
12 30.0 4.2867 × 10–1 1.1853 × 10–4 27.0684 8.8444 × 10–2 1.2268 × 10–4 27.0758 0.2758
13 40.0 4.1290 × 10–1 1.0700 × 10–5 27.0588 1.0410 × 10–1 1.0366 × 10–5 27.0629 0.2629
14 50.0 3.9834 × 10–1 1.1443 × 10–6 27.0383 1.1865 × 10–1 4.1238 × 10–6 27.0458 0.2458
15 60.0 3.8476 × 10–1 1.4202 × 10–7 27.0247 1.3223 × 10–1 2.0218 × 10–7 27.0324 0.2324

2HP
2 2C HP

2 4C HP
2 6C HP

Таблица 6. Результаты экспериментальных исследований кинетики реакций гидрирования ацетилена в ЭЭФ
пирогаза на палладийсодержащем катализаторе КПНМ-45М (условия опыта Т = 373 К, Р = 30 атм, объемная
скорость 2000 ч–1, состав сырья  = 0.8 атм,  = 0.32 атм,  = 26.8 атм,  = 0.037 атм, остальное – азот)

№ Время 
контакта, с

Состав продуктового потока (расч.),
атм

Состав продуктового потока (эксп.),
атм

Н2 С2Н2 С2Н4 С2Н6 С2Н2 С2Н4
прирост 
этилена

1 0.05 7.8963 × 10–1 3.0972 × 10–1 26.8101 3.7089 × 10–2 3.1120 × 10–1 26.8090 0.0290
2 0.25 7.5220 × 10–1 2.7264 × 10–1 26.8469 3.7437 × 10–2 3.0262 × 10–1 26.8350 0.0350
3 0.75 6.8059 × 10–1 2.0181 × 10–1 26.9169 3.8262 × 10–2 2.0641 × 10–1 26.8910 0.0910
4 1.0 6.5330 × 10–1 1.7495 × 10–1 26.9433 3.8654 × 10–2 1.8220 × 10–1 26.9212 0.1212
5 2.0 5.7909 × 10–1 1.0223 × 10–1 27.0146 4.0131 × 10–2 1.2330 × 10–1 27.0101 0.2101
6 3.0 5.3722 × 10–1 6.1791 × 10–2 27.0536 4.1519 × 10–2 7.0215 × 10–2 27.0484 0.2484
7 5.0 4.9655 × 10–1 2.3716 × 10–2 27.0891 4.4161 × 10–2 3.2404 × 10–3 27.0714 0.2714
8 10.0 4.6882 × 10–1 2.3610 × 10–3 27.1041 5.0534 × 10–2 5.0150 × 10–3 27.0980 0.2980
9 15.0 4.6046 × 10–1 2.4608 × 10–4 27.0999 5.6780 × 10–2 2.0228 × 10–4 27.0920 0.2920

10 17.5 4.5721 × 10–1 8.0472 × 10–5 27.0971 5.9867 × 10–2 9.6889 × 10–5 27.0900 0.2900
11 20.0 4.5410 × 10–1 2.6597 × 10–5 27.0940 6.2925 × 10–2 3.0677 × 10–5 27.0880 0.2880
12 22.5 4.5106 × 10–1 8.9279 × 10–6 27.0910 6.5594 × 10–2 9.6540 × 10–6 27.0852 0.2852
13 25.0 4.4809 × 10–1 3.0445 × 10–6 27.0881 6.8910 × 10–2 4.3696 × 10–6 27.0830 0.2830
14 27.5 4.4516 × 10–1 1.0544 × 10–6 27.0851 7.1837 × 10–2 2.6262 × 10–6 27.0820 0.2820
15 30.0 4.4277 × 10–1 3.7084 × 10–7 27.0822 7.4722 × 10–2 4.2460 × 10–7 27.0810 0.2810

2HP
2 2C HP

2 4C HP
2 6C HP
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Таблица 7. Результаты экспериментальных исследований кинетики реакций гидрирования ацетилена в ЭЭФ
пирогаза на палладийсодержащем катализаторе КПНМ-45М (условия опыта Т = 393 К, Р = 30 атм, объемная
скорость 2000 ч–1, состав сырья  = 0.8 атм,  = 0.32 атм,  = 26.8 атм,  = 0.037 атм, остальное – азот)

№ Время 
контакта, с

Состав продуктового потока (расч.), атм Состав продуктового потока
(эксп.), атм

Н2 С2Н2 С2Н4 С2Н6 С2Н2 С2Н4
прирост 
этилена

1 0.05 7.8564 × 10–1 3.0571 × 10–1 26.8142 3.7068 × 10–2 3.1608 × 10–1 26.8084 0.0084

2 0.25 7.3585 × 10–1 2.5619 × 10–1 26.8634 3.7330 × 10–2 2.7866 × 10–1 26.8554 0.0554

3 0.75 6.4922 × 10–1 1.7016 × 10–1 26.9488 3.7941 × 10–2 2.0156 × 10–1 26.9015 0.1015

4 1.0 6.1922 × 10–1 1.4045 × 10–1 26.9783 3.8228 × 10–2 1.2011 × 10–2 26.9513 0.1513

5 1.5 5.7553 × 10–1 9.7313 × 10–2 27.0209 3.8778 × 10–2 1.0016 × 10–2 27.0012 0.2012

6 2.0 5.4619 × 10–1 6.8496 × 10–2 27.0491 3.9304 × 10–2 7.2082 × 10–2 27.0312 0.2312

7 3.0 5.1152 × 10–1 3.4844 × 10–2 27.0818 4.0319 × 10–2 5.0124 × 10–2 27.0693 0.2693

8 5.0 4.8416 × 10–1 9.4456 × 10–3 27.1052 4.2281 × 10–2 1.0652 × 10–2 27.0899 0.2899

9 10.0 4.7027 × 10–1 3.8168 × 10–4 27.1095 4.7105 × 10–2 0.7012 × 10–3 27.0990 0.2990

10 15.0 4.6515 × 10–1 1.6175 × 10–5 27.1051 5.1858 × 10–2 0.9062 × 10–5 27.0960 0.2960

11 20.0 4.6045 × 10–1 7.1740 × 10–7 27.1004 5.6542 × 10–2 0.8956 × 10–7 27.0920 0.2920

2HP
2 2C HP

2 4C HP
2 6C HP

В табл. 5 представлены результаты опытов при
температуре 343 К, давлении 30 атм при составе
реакционной смеси: парциальном давлении во-
дорода 0.8 атм, ацетилена 0.32 атм, этилена 26.8 атм,
этана 0.037 атм, остальное – азот, соответственно.
Максимальный состав олефинов в продуктовом
потоке достигается при времени контакта 15 с и
составляет 27.09 атм. Прирост олефинов при
этом времени контакта составляет 0.29 атм. При
времени контакта 60 с достигается селективная
очистка ЭЭФ пирогаза от ацетиленовых углево-
дородов. Селективность по этилену достигает
72.6%.

В табл. 6 представлены результаты экспери-
ментов при температуре 373 К, давлении 30 атм.
Максимальный состав олефинов в продуктовом
потоке достигается при времени контакта 10 с и
составляет 27.10 атм. Прирост олефинов при этом
времени контакта составляет 0.30 атм. При време-
ни контакта 30 с достигается селективная очистка
ЭЭФ пирогаза от ацетиленовых углеводородов.
Селективность по этилену достигает 87.8%.

В табл. 7 представлены результаты экспери-
ментов при температуре 393 К, давлении 30 атм.
При времени контакта 20 с достигается селектив-
ная очистка ЭЭФ пирогаза от ацетиленовых угле-
водородов. Селективность по этилену 91.25%.

Результаты гидрирования метилацетилена в
ППФ пирогаза на палладийсодержащем катали-
заторе КПНМ-45М приведены в табл. 8.

В табл. 8 представлены результаты экспери-
ментов по гидрированию метилацетилена в ППФ

пирогаза на палладийсодержащем катализаторе
КПНМ-45М при температуре 393 К, давлении
30 атм. Максимальный состав олефинов в про-
дуктовом потоке достигается при времени контакта
10 с и составляет 27.15 атм. Прирост олефинов при
этом времени контакта составляет 0.35 атм. При
времени контакта 40 с достигается селективная
очистка ППФ пирогаза от ацетиленовых углево-
дородов. Селективность по пропилену (прирост
пропилена, полученный вследствие конверсии
метилацетилена) достигает 87.06%.

Результаты изучения реакции гидрирования
метилацетилена в ППФ пирогаза на никельсо-
держащем катализаторе КСН-47 в лабораторном
изотермическом проточном реакторе при разных
условиях проведения реакции представлены в
табл. 9–10.

Из результатов, представленных в табл. 9 сле-
дует, что при проведении реакции гидрирования
метилацетилена в ППФ пирогаза на модифици-
рованном никельсодержащем катализаторе
КСН-47 при температуре 348 К и давлении 30 атм,
объемной скорости 2000 ч–1 максимальное содер-
жание пропилена в продуктовом потоке достига-
ется при времени контакта 15 с и составляет 27.19 атм,
при этом прирост пропилена достигает 0.39 атм.
При времени контакта 70 с достигается селектив-
ная очистка ППФ пирогаза от метилацетилена.

C C
S

C C
−

= ×
−

3 6 3 6
3 6

3 4 3 4

C H C H (in)
C H

C H (in) C H

100%.
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Таблица 8. Результаты экспериментальных исследований кинетики реакций гидрирования метилацетилена в
ППФ пирогаза на палладийсодержащем катализаторе КПНМ-45М (условия опыта Т = 393 К, Р = 30 атм, объ-
емная скорость 2000 ч–1, состав сырья  = 0.8 атм,  = 0.32 атм,  = 26.8 атм,  = 0.037 атм, осталь-
ное – азот)

№ Время 
контакта, с

Состав продуктового потока (расч.), атм Состав продуктового
потока (эксп.), атм

Н2 С3Н4 С3Н6 С3Н8 С3Н4 С3Н6
прирост 

пропилена

1 0.05 7.9707 × 10–1 3.1710 × 10–1 26.8028 3.7023 × 10–2 3.1801 × 10–1 26.8020 0.0200

2 0.25 7.8545 × 10–1 3.0557 × 10–1 26.8143 3.7119 × 10–2 3.2080 × 10–1 26.8164 0.0164

3 0.75 7.5691 × 10–1 2.7728 × 10–1 26.8423 3.7370 × 10–2 2.8112 × 10–1 26.8360 0.0360

4 1.0 7.4296 × 10–1 2.6346 × 10–1 26.8560 3.7502 × 10–2 2.6211 × 10–1 26.8506 0.0506

5 1.5 7.1578 × 10–1 2.3656 × 10–1 26.8836 3.7781 × 10–2 2.4012 × 10–1 26.8710 0.0710

6 2.0 6.8972 × 10–1 2.1080 × 10–1 26.9081 3.8080 × 10–2 2.1524 × 10–1 26.8964 0.0964

7 3.0 6.4155 × 10–1 1.6330 × 10–1 26.9545 3.8748 × 10–2 1.7028 × 10–1 26.9621 0.1621

8 5.0 5.6511 × 10–1 8.8449 × 10–2 27.0287 4.0337 × 10–2 9.2682 × 10–2 26.9947 0.1947

9 10.0 4.8342 × 10–1 1.2024 × 10–2 27.3994 4.5542 × 10–2 1.2016 × 10–2 27.1482 0.3482

10 15.0 4.6698 × 10–1 1.3125 × 10–3 27.1043 5.1325 × 10–2 1.3436 × 10–3 27.1122 0.3122

11 20.0 4.6000 × 10–1 1.4180 × 10–4 27.0997 5.7138 × 10–2 1.3579 × 10–4 27.0941 0.1941

12 30.0 4.4853 × 10–1 1.8450 × 10–6 27.0885 6.8469 × 10–2 1.7350 × 10–6 27.0836 0.2836

13 40.0 4.3761 × 10–1 2.8124 × 10–8 27.0776 6.5433 × 10–2 3.0247 × 10–8 27.0786 0.2786

2HP
3 4C HP

3 6C HP
3 8C HP

Таблица 9. Результаты экспериментальных исследований кинетики реакций гидрирования метилацетилена в
ППФ пирогаза на никельсодержащем катализаторе КСН-47 (условия опыта Т = 348 К, Р = 30 атм, объемная ско-
рость 2000 ч–1, состав сырья  = 0.8 атм,  = 0.32 атм,  = 26.8 атм,  = 0.037 атм, остальное – азот)

№ Время 
контакта, с

Состав продуктового потока (расч.), атм Состав продуктового потока
(эксп.), атм

Н2 С3Н4 С3Н6 С3Н8 С3Н4 С3Н6
прирост 

пропилена

1 1.0 7.0057 × 10–1 2.2761 × 10–1 26.8853 4.4037 × 10–2 2.3213 × 10–1 26.9053 0.1053

2 2.0 6.3178 × 10–1 1.6543 × 10–1 26.9409 5.0646 × 10–2 1.5980 × 10–1 26.9612 0.1612

3 3.0 5.8211 × 10–1 1.2206 × 10–1 26.9779 5.6954 × 10–2 1.2834 × 10–1 27.0040 0.2040

4 5.0 5.1668 × 10–1 6.8611 × 10–2 27.0194 6.8924 × 10–2 6.7990 × 10–2 27.0202 0.2202

5 10.0 4.3823 × 10–1 1.8000 × 10–2 27.0422 9.6763 × 10–2 1.9804 × 10–2 27.0398 0.2398

6 15.0 3.9932 × 10–1 5.1443 × 10–3 27.0590 1.2282 × 10–1 5.1848 × 10–3 27.1898 0.3898

7 20.0 3.7106 × 10–1 1.5699 × 10–3 27.0790 1.4750 × 10–1 2.2112 × 10–3 27.0560 0.2560

8 25.0 3.4692 × 10–1 5.1668 × 10–4 26.9856 1.7053 × 10–1 4.9493 × 10–4 27.0010 0.2010

9 30.0 3.2512 × 10–1 1.8371 × 10–4 26.9647 1.9205 × 10–1 1.7068 × 10–4 26.9732 0.1732

10 35.0 3.0509 × 10–1 7.0325 × 10–5 26.9449 2.1197 × 10–1 8.1234 × 10–5 26.9568 0.1568

11 40.0 2.8657 × 10–1 8.8837 × 10–5 26.9265 2.3045 × 10–1 1.7558 × 10–5 26.8885 0.0885

12 50.0 2.5346 × 10–1 5.2335 × 10–6 26.8934 2.6354 × 10–1 7.0125 × 10–6 26.8790 0.0790

13 60.0 2.2480 × 10–1 1.4603 × 10–6 26.8443 2.9219 × 10–1 2.1234 × 10–6 26.8590 0.0590

14 70.0 1.9988 × 10–1 4.3713 × 10–7 26.8398 2.1711 × 10–1 5.8130 × 10–7 26.8412 0.0412

2HP
3 4C HP

3 6C HP
3 8C HP
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Прирост метилацетилена составляет 0.041 атм.
Селективность по пропилену достигает 12.87%.

При увеличении температуры реакционной
смеси до 363 К, давлении 30 атм, объемной скоро-
сти 2000 ч–1 максимальное содержание пропиле-
на в продуктовом потоке достигается при време-
ни контакта 15 с и составляет 27.09 атм, при этом
прирост пропилена достигает 0.29 атм. При вре-
мени контакта 50 с достигается селективная
очистка ППФ пирогаза от метилацетилена. При-
рост метилацетилена составляет 0.15 атм. Селек-
тивность по пропилену достигает 47.53%.

Результаты стендовых экспериментов по про-
ведению реакции селективного гидрирования
метилацетилена в ППФ пирогаза на никельсо-
держащем катализаторе КСН-47 представлены в
табл. 11.

В табл 11 приведены результаты расчета по мо-
дели (13)–(15) и результаты испытаний катализа-
тора КСН-47, проведенных в политропическом
стендовом реакторе очистки пропилена от метил-
ацетилена в ППФ пирогаза. Условия проведения
экспериментов: давление 30 атм, объемная ско-
рость потока на входе в реактор 3000 ч–1, началь-
ная температура подачи сырья 333 К, температура
теплоносителя 373 К. Состав сырьевого потока:

водород 0.8 атм, метилацетилен 0.32 атм, пропи-
лен 26.8 атм, пропан − 0.037 атм, остальное азот.
Максимальный прирост пропилена достигается
при времени контакта 5 с и составляет 0.26 атм.
Селективная очистка ППФ пирогаза от метил-
ацетилена достигается при времени контакта 20 с.
При этом прирост пропилена 0.22 атм. Селектив-
ность по пропилену 68.4%.

Результаты каталитических экспериментов по
проведению совместной очистки ППФ и ЭЭФ
фракций пирогаза от ацетиленовых углеводородов
в одном реакторе представлены в табл. 12–13. Ре-
зультаты экспериментов проведены в широком ин-
тервале температур 353–408 К, давлений 10–32 атм,
расходе сырья 12000–42000 ч–1.

Показано, что в продуктовом потоке содержание
метилацетилена и ацетилена при разных условиях
проведения процесса меняется от 1 до 3 ppm, т.е.
возможно проведение селективного гидрирова-
ния ЭЭФ и ППФ пирогаза в одном аппарате с
приростом олефинов в продуктовом потоке по
сравнению с сырьевым. Найдены режимы работы
реакторного оборудования, при которых содер-
жание ацетилена и метилацетилена в продукто-
вом потоке не превышает 1 ppm (опыты 2, 5, 7, 8).
В частности, показано, что при высоких объем-
ных скоростях потока 40000, 24000, 16000, 15000 ч–1

Таблица 10. Результаты экспериментальных исследований кинетики реакций гидрирования метилацетилена в
ППФ пирогаза на никельсодержащем катализаторе КСН-47 (условия опыта Т = 363 К, Р = 30 атм, объемная ско-
рость 2000 ч–1, состав сырья  = 0.8 атм,  = 0.32 атм,  = 26.8 атм,  = 0.037 атм, остальное – азот)

№ Время 
контакта, с

Состав продуктового потока (расч.), атм Состав продуктового потока
(эксп.), атм

Н2 С3Н4 С3Н6 С3Н8 С3Н4 С3Н6
прирост 

пропилена

1 0.05 7.9781 × 10–1 3.1789 × 10–1 26.8020 3.7079 × 10–2 3.1910 × 10–1 26.8018 0.0018

2 0.25 7.8908 × 10–1 3.0949 × 10–1 26.8101 3.7404 × 10–2 3.1050 × 10–1 26.8096 0.0096

3 0.75 7.6737 × 10–1 2.8869 × 10–1 26.8301 3.8250 × 10–2 2.9011 × 10–1 26.8286 0.0286

4 1.0 7.5660 × 10–1 2.7829 × 10–1 26.8400 3.8692 × 10–2 2.8086 × 10–1 26.8395 0.0395

5 1.5 7.3524 × 10–1 2.5785 × 10–1 26.8595 3.9617 × 10–2 2.5801 × 10–1 26.8620 0.0620

6 2.0 7.1419 × 10–1 2.3779 × 10–1 26.8786 4.0601 × 10–2 2.3960 × 10–1 26.9010 0.1010

7 3.0 6.7331 × 10–1 1.9907 × 10–1 26.9151 4.2761 × 10–2 2.3720 × 10–1 26.9650 0.1650

8 5.0 5.9912 × 10–1 1.3002 × 10–1 26.9789 4.7945 × 10–2 1.2840 × 10–1 27.0252 0.2252

9 10.0 4.8028 × 10–1 2.9398 × 10–2 27.0614 6.6112 × 10–2 2.8412 × 10–2 27.0880 0.2880

10 15.0 4.3392 × 10–1 4.9167 × 10–3 27.0641 8.7987 × 10–2 4.9004 × 10–3 27.0904 0.2904

11 20.0 4.0817 × 10–1 8.3502 × 10–4 27.0465 1.0966 × 10–1 8.2162 × 10–4 27.0564 0.2564

12 25.0 3.8708 × 10–1 1.5711 × 10–4 27.0267 1.3007 × 10–1 1.6408 × 10–4 27.0365 0.2365

13 30.0 3.6788 × 10–1 3.2934 × 10–5 27.0078 1.4915 × 10–1 3.4381 × 10–5 27.0182 0.2182

14 40.0 3.3327 × 10–1 1.9351 × 10–6 26.9732 1.8722 × 10–1 2.0128 × 10–6 26.9812 0.1812

15 50.0 3.0281 × 10–1 1.5875 × 10–7 26.9428 2.1418 × 10–1 1.6882 × 10–7 26.9521 0.1521

2HP
3 4C HP

3 8C HP
3 8C HP
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Таблица 11. Результаты стендового эксперимента никельсодержащего катализатора КСН-47 в реакции гидриро-
вания метилацетилена в трубчатом политропическом реакторе, охлаждаемом водным конденсатом. Катализа-
тор загружен в трубку реактора (dтр=3.2 см, l = 60 см). Условия опыта Т = 333 К, Р = 30 атм, объемная скорость
3000 ч–1, состав сырья  = 0.8 атм,  = 0.32 атм,  = 26.8 атм,  = 0.037 атм, остальное – азот, темпе-
ратура водного конденсата 373 К

№
Время 

контакта, с

Состав продуктового потока (расч.), атм Cкорость по маршрутам
Состав продуктового 

потока (эксп.), атм
Температура 
продуктового 

потокаН2 С3Н4 С3Н6 С3Н8 r1 r2 С3Н4 С3Н6

1 0.05 7.940 × 10–1 3.152 × 10–1 26.809 3.755 × 10–2 9.721 × 10–2 1.101 × 10–2 3.132 × 10–1 26.807 333.76

2 0.25 7.723 × 10–1 2.951 × 10–1 26.822 3.975 × 10–2 1.029 × 10–1 1.082 × 10–2 3.051 × 10–1 26.825 336.91

3 1.0 6.823 × 10–1 2.131 × 10–1 26.896 7.776 × 10–2 1.114 × 10–1 1.021 × 10–2 2.146 × 10–1 26.901 349.57

4 2.0 5.734 × 10–1 1.135 × 10–1 26.986 5.703 × 10–2 8.183 × 10–2 8.304 × 10–3 1.156 × 10–1 26.975 364.68

5 5.0 4.499 × 10–1 9.855 × 10–3 27.070 7.694 × 10–2 8.297 × 10–3 5.732 × 10–3 9.966 × 10–3 27.065 381.07

6 10.0 4.138 × 10–1 1.613 × 10–4 27.053 1.033 × 10–1 1.294 × 10–4 4.957 × 10–3 4.592 × 10–4 27.049 384.19

7 15.0 3.904 × 10–1 3.355 × 10–6 27.030 1.268 × 10–1 2.523 × 10–6 4.483 × 10–3 4.283 × 10–6 27.040 386.84

8 20.0 3.686 × 10–1 8.587 × 10–8 27.009 1.483 × 10–1 1.817 × 10–9 3.763 × 10–9 9.121 × 10–8 27.019 386.27

2HP
3 4C HP

3 8C HP
3 8C HP

Таблица 12. Состав сырья при испытаниях никелевого катализатора КСН-47 совместной очистки этиленовой и
пропиленовой фракции пирогаза от ацетиленовых углеводородов

№ Т, К
WHSV,

ч–1 Р, атм
Состав сырья, об. %

Н2 С3Н4 С2Н2 С2Н4 С2Н6 СН4 С3Н6 С3Н8 Ост.

1 353 16000 32 13.1 0.14 0.28 26.7 9.5 37.5 8.24 1.8 2.74

2 358 15000 30 15.1 0.105 0.15 28.0 9.7 38.1 6.2 1.9 0.74

3 363 12000 30 13.8 0.16 0.20 24.8 10.2 36.6 8.7 2.2 3.34

4 378 42000 12 14.6 0.17 0.21 26.8 9.04 36.7 7.03 1.5 3.95

5 408 40000 10 15.2 0.13 0.26 25.5 12.3 36.3 6.47 0.28 3.56

6 393 40000 10 13.7 0.12 0.20 28.9 11.3 34.3 7.61 1.21 2.66

7 368 24000 20 14.8 0.15 0.22 25.4 10.5 36.4 6.80 1.78 3.95

8 358 16000 30 13.3 0.16 0.30 25.2 9.9 37.9 8.93 1.43 2.88

Таблица 13.  Состав продуктового потока при испытаниях никелевого катализатора КСН-47 совместной очист-
ки этиленовой и пропиленовой фракции пирогаза от ацетиленовых углеводородов

№ Т, К
WHSV,

ч–1 Р, атм Время 
работы, ч

Состав продуктового потока

об. % ppm об. %

Н2 С3Н4 С2Н2 С2Н4 С2Н6 СН4 С3Н6 С3Н8 Ост.

1 353 16000 32 24 12.4 3 2 26.80 9.81 37.46 8.28 1.44 3.81

2 358 15000 30 24 14.4 1 1 27.85 9.80 38.19 6.13 1.76 1.87

3 363 12000 30 24 11.8 2 1 24.90 12.54 36.80 8.85 2.27 2.84

4 378 42000 12 24 13.5 3 3 26.89 9.26 36.87 7.11 1.48 4.89

5 408 40000 10 24 12.6 1 1 25.71 13.85 36.43 6.69 0.21 4.51

6 393 40000 10 24 10.8 2 2 28.95 12.81 34.72 7.80 1.28 3.64

7 368 24000 20 24 13.1 1 1 25.56 10.73 36.60 6.85 1.83 5.33

8 358 16000 30 100 12.05 1 1 25.33 10.15 38.20 9.03 1.50 3.74



162

ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ  том 57  № 2  2023

ПИСАРЕНКО и др.

имеет место селективная очистка от ацетилено-
вых углеводородов с остаточным содержанием
ацетилена и метилацетилена менее 1 ppm.

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
В нефтехимической промышленности РФ как

и в других странах Западной Европы, Америки,
Ближнего Востока, Юго-Восточной Азии спрос
на этилен и пропилен, как полимеризационной
чистоты, так и химически чистый непрерывно
возрастает. С пятидесятых годов предыдущего
века производительность их монотонно возрас-
тает. Были испытаны в промышленности ката-
литические реакторы типа ЭП-45, ЭП-60, ЭП-300,
ЭП-640. В них практическую проверку прошли
катализаторы отечественные МА-15 (Pd/γ-Al2O3),
ГИПХ-108 (Pd/C), Pd/Ag – катализатор Ангарского
НХК, КПНМ-45 (Pd/α-Al2O3, РХТУ им. Д.И. Мен-
делеева), зарубежные ICI-38-1 (Pd/ϴ-Al2O3), и т.д.
Их испытания показали, что обычно длитель-
ность эксплуатации промышленных катализато-
ров приблизительно 3 года при непрерывной их
работе 8000 ч в год.

Объемная скорость потока не превышает
10000 ч–1, содержание водорода на входе в реак-
торный узел гидрирования превышает концен-
трацию ацетиленовых углеводородов в 1.5–2 раза
без учета промежуточного ввода водорода между
секциями в двух- или трехсекционных реакторах.
В процессе эксплуатации этиленовых произ-
водств использовались и реакторные узлы с двумя
или тремя реакторами в узле с дополнительным
вводом водорода в каждый реактор. Температура
реакционного потока на входе в каталитический ре-
актор при эксплуатации палладийсодержащих ка-
тализаторов составляла 333–353 К. Для других ти-
пов катализаторов она была значительно больше.

Катализаторы на основе Pd ГИПХ-108 и G-55A
обеспечивали при годовой эксплуатации потери
олефинов в интервале 0.1–0.2 мас. %. Длительно-
го заметного прироста олефинов в продуктовом
потоке по сравнению с сырьевым для подобных
катализаторов обнаружено не было.

Важной проблемой в разработке новых ката-
литических систем гидрирования тройных угле-
род-углеродных связей является подбор катали-
заторов, в частности, палладиевых и никелевых,
которые обеспечивали бы прирост концентрации
олефинов в выходном потоке и достижение по
крайней мере 70% селективности по олефиновым
углеводородам при практически 100% конверсии
ацетиленовых углеводородов. Такие показатели
достигаются в настоящее время в основном на
палладиевых катализаторах. При этом необходи-
мо также определить условия гидрирования трой-

ной углерод-углеродной связи при которых полу-
чается подобный результат. При этом палладие-
вые катализаторы должны быть проверены по
показателям активности – объемная скорость
сырьевого потока должна превосходить 3000 ч–1,
желательно даже превышать 10000 ч–1, которая
недостижима для большинства промышленных
катализаторов.

Предложен модифицированный никельсодер-
жащий катализатор очистки низших олефинов
пирогаза от ацетиленовых углеводородов. Изуче-
на кинетика реакций селективного гидрирования
ацетиленовых углеводородов в ЭЭФ и ППФ пи-
рогаза, а также совместной очистки ЭЭФ и ППФ
пирогаза от ацетиленовых углеводородов на мо-
дифицированном никельсодержащем катализа-
торе. Проводится сравнение разработанных ни-
кельсодержащих катализаторов селективного
гидрирования ацетиленовых углеводородов с раз-
работанными ранее палладиевыми катализатора-
ми селективного гидрирования [7, 8]. Экспери-
ментальные исследования проводились в лабора-
торном изотермическом проточном реакторе в
широком диапазоне изменения температур, дав-
лений, объемной скорости подачи сырья, моль-
ных отношений водород : ацетиленовые углево-
дороды. По результатам эксперимента методом
наименьших квадратов для заданных стадийных
механизмов реакций селективного гидрирования
ацетилена в ЭЭФ пирогаза и метилацетилена в
ППФ пирогаза оценены кинетические константы
модели для различных катализаторов и показано
их соответствие эксперименту во всей области
экспериментирования.

Проведены эксперименты в политропическом
стендовом реакторе. Построена математическая
модель реактора и определены методом нелиней-
ных наименьших квадратов макрокинетические
параметры модели. Установлены высокоинтен-
сивные режимы работы реакторного оборудова-
ния. Получен прирост производительности ре-
актора по пропилену и этилену во всей области
экспериментирования при содержании ацетиле-
новых углеводородов в продуктовом потоке ме-
нее 1 ppm. Доказана возможность совместной
очистки ЭЭФ и ППФ пирогаза в одном реакторе.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
Таким образом, предварительно проведенные

эксперименты показали, что никелевые полиме-
таллические катализаторы обладают существен-
но большей производительностью, чем палладие-
вые катализаторы, но меньшей селективностью,
хотя при этом также наблюдается прирост олефи-
нов в продуктовом потоке, по сравнению с их
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концентрацией в сырьевом потоке. Так, напри-
мер, производительность процесса гидрирования
ацетиленовых углеводородов (метилацетилена)
может достигать 40000 ч–1 при превышении кон-
центрации пропилена в продуктовом потоке, по
сравнению с сырьевым. Необходимо отметить
при этом, что при подобных скоростях потока
требуемый объем катализатора в реакторе будет в
10 раз меньше, следовательно, резко сократится
стоимость изготовления промышленной партии
катализатора одновременно со стоимостью и
промышленного реактора, что позволяет в част-
ности сократить и расход металла на его изготов-
ление.

При этом дополнительно проведен экспери-
мент по совместному гидрированию ацетилено-
вых углеводородов, т.е. смешенных ЭЭФ и ППФ
пирогаза на никелевых катализаторах или сме-
шанных палладий-никелевых катализаторах в од-
ном реакторе, что также позволяет упростить тех-
нологическую схему процесса за счет уменьше-
ния числа используемых реакторов. Тем самым
дополнительно повышается рентабельность ана-
лизируемых производств при дальнейшем сокра-
щении себестоимости производимой продукции.

ВЫВОДЫ

1. Изучена кинетика реакций гидрирования
ацетилена в этан-этиленовых смесях и метилаце-
тилена в метилацетилен-пропиленовых смесях на
модифицированных никелевых полиметалличе-
ских катализаторах в проточных каталитических
реакторах.

2. Предложен шестистадийный двухмаршрут-
ный механизм каталитической реакции селек-
тивного гидрирования метилацетилена в пропан-
пропиленовой фракции пирогаза на никельсо-
держащих катализаторах и построена соответ-
ствующая ему кинетическая модель, аналогично
предложен механизм и разработана кинетическая
модель селективного гидрирования ацетилена на
никельсодержащих катализаторах.

3. Методом наименьших квадратов по резуль-
татам кинетического эксперимента оценены па-
раметры кинетических моделей гидрирования
ацетилена и метилацетилена в ЭЭФ и ППФ газах
пиролиза на катализаторах, полученных спека-
нием формованных порошков никеля совместно
с металлами I, III, IV, VI групп Периодической
Таблицы Д.И. Менделеева и показано соответ-
ствие кинетических моделей экспериментальным
данным во всей области экспериментирования.

4. Установлено для катализаторов типа
КПНМ-45М и КСН-47 высокоселективные ре-

жимы протекания процесса гидрирования ацети-
лена и метилацетилена в ЭЭФ и ППФ пирогаза в
диапазоне температур 333–413 К, при которых
достигается 91% селективность по этилену и 70%
селективность по пропилену.

5. Найдены высокоинтенсивные режимы ра-
боты реакторного оборудования, при которых
получен прирост производительности по этилену
и пропилену при содержании ацетилена и метил-
ацетилена менее 1 ppm в продуктовых потоках
ЭЭФ и ППФ пирогаза. Показана возможность
совместной очистки ЭЭФ и ППФ пирогаза в од-
ном реакторе при высокоинтенсивных режимах
работы реакторного оборудования.

Работа выполнена в рамках Государственного
задания № 075-03-2023-642 Министерства науки
и высшего образования Российской Федерации.
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На основе известного допущения о преимущественном влиянии динамической скорости на отрыв
частиц твердой фазы с днища, сформулировано условие суспендирования для гладкостенного сме-
сителя. Подчеркнута важность опытного определения значения динамической скорости заданной
промышленной суспензии. Показано, что при вычислении динамической скорости необходимо
учитывать интенсивное тангенциальное течение перемешиваемой суспензии. Предложено уравне-
ние для расчета минимальной частоты вращения мешалки, исключающей образование осадка на
днище смесителя. Справедливость уравнения подтверждена экспериментально для смесителей ла-
бораторного и промышленного масштабов при перемешивании систем Ж : Т.
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ВВЕДЕНИЕ
Аппараты (смесители) с механическими пере-

мешивающими устройствами (МПУ) для обра-
ботки систем Ж : Т относят к типовому и весьма
распространенному виду технологического обо-
рудования множества отраслей промышленности
[1–9].

Чаще всего это смесители, которые оснащены
соосными с емкостью типовыми МПУ и осевыми
мешалками для создания циркуляции жидкости
от привода (down-pumping) или к приводу (up-
pumping). Корпусами таких аппаратов являются
гладкостенные цилиндрические емкости (рис. 1а)
или емкости с двумя или четырьмя радиальными
отражательными перегородками (рис. 1б).

В работах [10, 11] отмечается перспективность
применения гладкостенных аппаратов с эксцен-
тричным расположением вала мешалки и смесите-
лей с планетарным МПУ различных модификаций.

К весьма перспективным гладкостенным ап-
паратам большого объема [12–14] относятся сме-
сители с универсальным [15] восходящим пото-
ком пульпы и прецессионным МПУ (ПМПУ,
рис. 2), в котором крутящий момент от привода к
мешалке передается посредством стандартной
карданной муфты (шарнира Гука). При низкой
частоте вращения шарнирный вал ПМПУ само-

центрируется [12] и смеситель эквивалентен ап-
парату с типовым МПУ (рис. 1а). С ростом же ча-
стоты, помимо вращательного движения вокруг
собственной оси, шарнирный вал с мешалкой от-
клоняется от оси аппарата на угол Φ [13] и совер-
шает дополнительное вращательное движение
относительно оси корпуса смесителя (рис. 2) ана-
логично планетарным МПУ. Прецессионное ме-
ханическое перемешивающее устройство не тре-
бует балансировки, а его вал нагружен лишь кру-
тящим моментом и незначительной осевой
силой. Такие ПМПУ отличаются относительно
невысокой массой, простотой изготовления и об-
служивания, а также надежностью при круглосу-
точной длительной эксплуатации в тяжелых кли-
матических условиях [12–14].

Одним из основных условий эффективной ра-
боты смесителя при перемешивании суспензий
является обеспечение практически полного взве-
шивания осадка твердой фазы с днища смесите-
ля. В некоторых случаях эффективность прово-
димого в аппарате процесса зависит только от
полноты взвешивания частиц твердой фазы [1–9].
Это, например, процесс извлечения целевого ком-
понента из твердых частиц руды, в котором ин-
тенсивность массопереноса определяется диффу-
зией в твердых частицах руды [16].

УДК 66.063.8:532.73-3
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Основной задачей гидродинамического расче-
та таких смесителей является нахождение мини-
мальной частоты вращения njs МПУ (частота сус-
пендирования – impeller speed, when particles are
“just suspended”), при которой происходит взве-
шивание всей загруженной твердой фазы. В на-
стоящее время актуальность такой задачи суще-
ственно возросла в связи с необходимостью со-
здания высокоэкономичных крупнотоннажных
производств большой единичной мощности. На-
пример, емкость реакторов, применяемых для
выщелачивания золота, уже достигла 5000 м3 [17].

Знание важнейшего параметра процесса сус-
пендирования njs позволяет обоснованно подойти
к выбору типа смесителя для заданной конкрет-
ной суспензии.

Для нахождения njs при проектировании аппа-
рата большого объема обычно применяется метод
моделирования. В модельном аппарате, геомет-
рически подобном проектируемому, проводится
перемешивание суспензии, свойства которой
близки промышленной, и опытным путем нахо-
дится частота njs. Искомая же частота для про-
мышленного смесителя njs вычисляется с помо-
щью уравнения

. (1)

Применение уравнения (1) для расчетов про-
мышленных смесителей требует, кроме опытного
определения частоты njs модельного аппарата,
еще и проверенного практикой значения экспо-
ненты x. К сожалению, эта характеристика сме-

=js constxn D

Рис. 1. (а) Смеситель с типовым МПУ гладкостенный и с осевой мешалкой, обеспечивающей восходящий осевой за-
крученный поток суспензии; (б) Смеситель с типовым МПУ с отражательными перегородками и с осевой мешалкой,
обеспечивающей нисходящий осевой закрученный поток суспензии.
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сителя, которая зависит от физических свойств
компонентов суспензии и от коэффициента мас-
штабирования T/TM, известна проектировщику в
очень редких случаях.

Достаточно полное экспериментальное реше-
ние задачи расчета частоты суспендирования njs для
аппарата с перегородками приведено в работе [18].
Предложенная в ней формула

(2)

получена на основе серий опытов с рядом суспен-
зий в шести аппаратах диаметром 0.154–0.60 м.
При приведении уравнения (2) к виду (1) можно
определить экспоненту x = 0.85. Однако формула
(2) не предназначена для проектирования про-
мышленных аппаратов. Такой же недостаток ха-
рактерен и для других аналогичных девяти эмпи-
рических соотношений, которые обсуждаются в
известной монографии [19] и в работе [20].

( )−= Δρ ρ ν0.450.85 0.2 0.1 0.1
js pLn SD g d X

Механизм процесса суспендирования доста-
точно сложен. Даже для одиночной частицы сфе-
рической формы пока нет строгого теоретического
решения. Лишь для частиц, диаметр которых
меньше толщины ламинарного слоя можно рас-
считать подъемную силу – силу Саффмана [21–
23], величина которой определяется при наличии
относительного движения фаз скоростью сдвига.
Скорость сдвига определяет величину касатель-
ных напряжений τ0 и скорость диссипации энер-
гии ε0 в пристенном слое жидкости. Для частиц,
размер которых больше толщины ламинарного
слоя, теоретическое решение отсутствует, но пред-
лагаются упрощенные математические модели.

В работе [25] принято, что суспендирование
частиц твердой фазы определяется величиной
турбулентных пульсаций скоростей. Характери-
стикой величины турбулентных пульсаций явля-
ется динамическая скорость , величину кото-*u

Рис. 2. Гладкостенный смеситель с прецессионным МПУ осевой мешалки, обеспечивающей восходящий осевой за-
крученный поток пульпы.
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рой для гладкостенных аппаратов большого объе-
ма предложено вычислять по формуле

(3)

в которой τ вычисляется при среднем значении
окружной составляющей скорости в аппарате. На
основе такого допущения предложена вероят-
ностная модель суспендирования в гладкостен-
ном смесителе, которая обеспечивает расчет ин-
тенсивности перемешивания, необходимой для
предотвращения осаждения частиц на днище ап-
парата.

В работах [27, 28] для аппаратов с перегородка-
ми предложено вычислять динамическую ско-
рость по формуле Колмогорова [2, 28–30]

(4)

а частоту суспендирования определять из условия

(5)

в котором Ujs.m – динамическая скорость, вычис-
ленная по (4), при n = njs.

В уравнении (4) принято

(6)

при известной величине коэффициента мощно-
сти NP

(7)
В результате теоретического анализа, пред-

ставленного в [28], и обширного количества
опытных данных, полученных для сосудов диа-
метром 0.30, 0.61, 1.0 м с отражательными перего-
родками и мешалками современных типов, пред-
ложено уравнение для расчета njs

(8)

которое вошло в новейшую справочную литера-
туру [3, 4] под названием корреляции GMB
(Grenville–Mak–Brown).

Уравнение (8) при приведении его к виду (1)
позволяет найти x = 0.67, а это значит, что незави-
симо от размеров смесителя необходимо обеспе-
чивать εm = const.

Если в равенство (5) подставить формулу (4),
то с учетом соотношений (6)–(8) нетрудно найти
для аппарата с перегородками

(9)
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π
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0.25
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U
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Из уравнения (9) следует, что динамическая
скорость Ujs.m зависит, в основном, от физических
свойств компонентов пульпы и их объемной кон-
центрации.

Необходимо отметить, что для смесителей с
отражательными перегородками большого объема
правило (5), которое с учетом (4) и (8) принимает
вид εm = const, на практике не подтверждается.

С ростом объема смесителя обычно наблюда-
ется значительное снижение удельной мощности,
что доказывается опытом фирм изготовителей и
практикой надежной эксплуатации аппаратов
большого объема [6].

Так, согласно исследованиям [6], пилотный
аппарат с объемом суспензии 50 л, предназначен-
ный для изучения процесса выщелачивания и сорб-
ции золота, потреблял 27 Вт при полной гомогени-
зации пульпы, то есть εm = 540 Вт/м3. Промышлен-
ный же аппарат объемом 2056 м3 потребляет всего
лишь 37 кВт, то есть εm = P/V = 18 Вт/м3.

Таким образом, в настоящее время разработка
методики расчета njs не завершена. Методика
GMB [28] для смесителей с перегородками при
εm = const не учитывает рост уровня турбулентно-
сти с ростом размера аппаратов. Методика, пред-
ложенная для гладкостенных аппаратов в [24–
26], наоборот, не учитывает турбулентные пуль-
сации, генерируемые мешалкой.

Отметим, что, если динамическая скорость –
это единственный параметр, определяющий усло-
вие суспендирования заданной пульпы, то знание
Ujs позволяет проектировать аппараты любого
объема при создании в них требуемого уровня
турбулентности.

Последующий анализ выполнен только для
гладкостенных аппаратов с плоским днищем при
условии, что динамическая скорость Ujs пульпы
проектируемого смесителя предварительно най-
дена, например, экспериментально (см. ЭКСПЕ-
РИМЕНТАЛЬНУЮ ЧАСТЬ).

ТЕОРЕТИЧЕСКАЯ ЧАСТЬ
Для гладкостенного смесителя условие сус-

пендирования частиц заданной твердой фазы, эк-
вивалентный диаметр которых соизмерим или
больше толщины ламинарного пристенного
слоя, принимается зависящим от параметра Ujs.
По аналогии с уравнением (5) далее принимается

(10)

Однако при вычислении динамической скоро-
сти  следует учесть специфику рассматривае-
мых в статье гладкостенных смесителей, в кото-
рых наблюдается интенсивное вращательное те-
чение пульпы.

≥ js* .u U

*u
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Поскольку взвешиваемая частица находится
на днище, то для вычисления динамической ско-
рости  далее используется аналогия процессов
переноса импульса и теплоты в пристенном слое
турбулентного потока.

В работе [31] показано, что интенсивность теп-
лообмена между обечайкой лабораторного сме-
сителя и перемешиваемой жидкостью характери-
зуется динамической скоростью в κ = 1.9–2.5 раза
выше, чем вычислено по формуле (4)

(11)

т.е., генерируемые мешалкой пульсации вызыва-
ют в пристенном слое диссипацию энергии, рав-
ную

(12)

При направленном течении пульпы вдоль
стенки в турбулентном потоке также возникают
пульсации скоростей, величина которых характе-
ризуется динамической скоростью, вычисляемую
по формуле (3). Эти пульсации приводит к допол-
нительной диссипации энергии в пристенном
слое [32]

(13)

Аналогичный вариант суммарного воздей-
ствия двух источников турбулентности на интен-
сивность процессов переноса в пристенном слое
успешно применен в исследовании теплообмена
между стенкой вертикальной трубы и восходя-
щим газожидкостным потоком [32]. В этом слу-
чае диссипация энергии в пристенном слое про-
исходит за счет и относительного движения фаз и
направленного течения газожидкостной смеси.
Учет суммарного воздействия на теплообмен был
выполнен путем сложения частных диссипаций.
Такой подход позволил с достаточной точностью
согласовать результаты экспериментальных и
теоретических исследований [32].

Для вычисления диссипации энергии в при-
стенном слое гладкостенного смесителя пульпы
далее применен аналогичный подход, позволив-
ший получить

(14)

где ε – диссипация энергии в пристенном слое.
С учетом соотношений (11)–(14) условие сус-

пендирования (10) можно представить в виде

(15)

Уравнение для расчета искомой частоты сус-
пендирования njs нетрудно найти из условия (15),

*u

( )= κ νε ρ 0.25
m1 ,*u

ε = κ ε4
1 m.

τε =
ρν

2
0

2 .

τε = ε + ε = κ ε +
ρν

2
4

1 2 m ,

+ ≥4 4 4
js1 2* .*u u U

если выразить его слагаемые  и  через часто-
ту njs и известные исходные данные:

физические свойства заданной промышлен-
ной пульпы (ρ, ν, ϕ) и динамическая скорость ее
суспендирования Ujs;

основные размеры смесителя (T, H, D) и тип
МПУ (коэффициент мощности NP).

Если в проектируемом аппарате предполагает-
ся применение такого МПУ, для которого неиз-
вестен критерий мощности NP, то целесообразно
провести измерения NP и Ujs на лабораторном ап-
парате, геометрически подобном проектируемо-
му, при перемешивании заданной промышлен-
ной суспензии.

Введем в рассмотрение критерий удельной
мощности процесса

(16)

С учетом формул (6), (7) и соотношения V =
= 0.25πTе2H можно найти важную для расчетов
связь

(17)

Комбинация параметров смесителя в виде
правой части (17) часто встречается в дальнейшем
и упрощает анализ получаемых результатов.
Уравнение (11) [первое слагаемое уравнения (15)]
с учетом (16) после подстановки в него n = njs не-
трудно преобразовать к виду

(18)

Аналогичную связь можно найти и для расчета
составляющей . Для этого, прежде всего, необ-
ходимо установить зону наихудшего суспендиро-
вания на днище смесителя.

Как показывают наблюдения, в гладкостен-
ном смесителе с плоским днищем даже неболь-
шое снижение частоты вращения ниже частоты
суспендирования njs, приводит к появлению осад-
ка в периферийной зоне, где плоское днище со-
прягается с обечайкой емкости (fillet). При этом
первыми здесь выпадают в осадок самые крупные
частицы. Можно принять, что касательное на-
пряжение в этой части днища равно касательному
напряжению τ0 на поверхности обечайки.

Далее приводятся соотношения, которые поз-
воляют установить связь динамической скорости

 с njs и исходными данными.
Крутящий момент M на валу мешалки [7] урав-

новешивается моментами сил трения на цилин-
дрической поверхности обечайки Мcyl и на по-
верхности днища Мbot. Момент, воспринимае-

1*u 2*u
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m
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n D

Γ=
πΓ

3
P D

E
H

4 .NN

( )= κ ν
0.252 3

E js1 .*u N D n

2*u

2*u



ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ  том 57  № 2  2023

УСЛОВИЕ СУСПЕНДИРОВАНИЯ 171

мый обечайкой можно вычислить по уравнению
[7]

(19)
где для типовых аппаратов со свободным уровнем
пульпы

(20)
а для аппарата, закрытого крышкой при полном
заполнении емкости пульпой

(21)
Усредненное по поверхности цилиндра значе-

ние касательного напряжения τ0 с учетом зависи-
мости M = P/(2πn) и соотношения

(22)
можно рассчитать с учетом (7) по формуле

(23)

Тогда уравнение (3) для расчета  с учетом
(17) и при n = njs можно представить в следующей
форме

(24)

Условие суспендирования (15) после подста-
новки в него (18) и (24) и при n = njs можно пред-
ставить в виде уравнения

(25)

где обозначены:
безразмерная частота суспендирования

(26)

безразмерный диаметр мешалки

(27)

Приближенное решение уравнения (25) отно-
сительно искомых Njs и njs для промышленного
смесителя с погрешностью, не превышающей
1%, можно предложить в виде

(28)

Уравнение (28) устанавливает в явном виде
связь частоты njs и диаметра мешалки D и в пол-
ной мере замещает уравнение (1).

В качестве параметра, определяющего энерге-
тическую составляющую эффективность смеси-
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теля, можно принять относительную удельную
мощность

(29)
то есть отношение εjs.m реально потребляемой
удельной мощности при n = njs к ее асимптотиче-
ской величине εm, к которой стремится εjs.m при
ηD → 0. В таком случае , и из условия (15)
с учетом (11) найдем

(30)

Выражение для расчета Ψ с использованием
исходных данных можно получить при решении
системы уравнений (6), (7), (28), (29). После не-
сложных преобразований с учетом (25)–(27) най-
дем искомую зависимость в виде

(31)

Итак, условие суспендирования (15) для глад-
костенного аппарата позволило получить удоб-
ные для практического применения уравнения
(28) и (31). Отметим, что Njs и Ψ зависят от двух
безразмерных параметров: от параметра ηD, кото-
рый согласно (27) определяется только исходны-
ми данными; от параметра NE, который согласно
(17) зависит от выбора типа и размера мешалки.
Уравнение (31) показывает, что с ростом NE
уменьшается Ψ, то есть эффективность смесителя
растет.

Достоверность уравнений (25), (28) и, соответ-
ственно, условия (15), необходимо подтвердить
экспериментально.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ
Адекватность описания процесса суспенди-

рования уравнениями (15), (28) можно подтвер-
дить следующими тремя независимыми иссле-
дованиями.

В первую очередь необходимо заметить, что в
диссертационной работе [33] приведены резуль-
таты обширного опытного исследования процес-
са перемешивания суспензий. Опыты, в том чис-
ле, проводились с различными типами осевых
мешалок диаметром 160 мм в гладкостенном сме-
сителе диаметром 0.39 м. Перемешивалась мо-
дельная суспензия: вода–стеклянные шарики
при среднем диаметре частиц твердой фазы 120,
159 и 337 мкм и плотности 2500 кг/м3. Объемная
доля твердой фазы принималась в диапазоне от
0.05 до 0.4. Клиренс в опытах составлял C = 0.33T;
типы мешалок: A310, 45PBT4.

В работе [33] приведены значения njs и εm, кото-
рые позволяют по предложенным выше формулам

Ψ = ε εjs.m m ,

2 1**
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(13), (14) с учетом (15) и (24) вычислить рассмат-
риваемый здесь обобщенный параметр процесса
суспендирования Ujs. На рис. 3 представлены ча-
стично результаты этих вычислений, которые
подтверждают зависимость Ujs от диаметра частиц
и объемной доли твердой фазы в пульпе, т.е. от за-
данных исходных свойств суспензии. Независи-
мость же параметра Ujs от конструкции мешалки
является здесь в определенной степени доказа-
тельством справедливости условия (10) или (15),

Второй этап проверки условия (15) и уравне-
ний (28) и (31) – собственные лабораторные ис-
пытания двух типов гладкостенных смесителей.

Экспериментальная установка состояла из
трех стендов, отличающихся размером смесите-
лей. Емкости смесителей представляли собою
гладкостенные стеклянные сосуды с плоскими
днищами. Для перемешивания суспензии приме-
нялись МПУ комбинированного типа, аналогич-
ные применяемым в промышленных аппаратах
гидрометаллургии благородных металлов, рис. 2.
В работе проведены опыты как с типовым, так и с
прецессирующим МПУ. Основная мешалка –
стандартная трехлопастная с углом наклона лопа-
стей к горизонту α = 24° [7, 8, 26] располагалась
выше слоя осадка при клиренсе С = 0.4Т. Допол-
нительная мешалка – закрытая турбинная [7, 8]
диаметром D = T/6 устанавливалась с клиренсом
C = 0.1T и располагалась в осадке. Диаметры ос-
новных мешалок в опытах составляли: D = 0.1 и
0.11 м в смесителе с диаметром T = 0.29 м; D = 0.13
и 0.15 м при Т = 0.39 м; D = 0.18 и 0.20 м при Т = 0.52 м.

Перемешиваемая суспензия представляла со-
бой смесь воды и твердой фазы в виде стеклянных
шариков, средний диметр которых составлял
70 мкм, объемная доля частиц больше 110 мкм со-
ставляла 3%. Объемная доля твердой фазы в сус-
пензии составляла ϕ = 0.093. Объемная доля ча-
стиц диаметром более 110 мкм составляла 2%.
Плотность твердой фазы ρS = 2500 кг/м3. Плотность
суспензии в опытах составляла ρ = 1140 кг/м3. Тем-
пература суспензии составляла 20 или 50°С, а
кинематическая вязкость соответственно ν = 1 ×
× 10–6 м2/с и ν = 0.551 × 10–6 м2/с. Кинематиче-
ская вязкость суспензии вычислялась по формуле
Эйнштейна

(32)

Значения ν составляли ν = 1.3 × 10–6 м2/с и
ν = 0.71 × 10–6 м2/с, соответственно температуре
пульпы.

Высота слоя суспензии в опытах Н = Т.
Измерение и методика обработки опытных дан-

ных. Для измерения крутящего момента на привод-
ном валу применялась система “мотор–весы”.
Привод устанавливался на подвижной платфор-

( )
νν =

− ϕ
L

2.5 .
1

ме, ось вращения которой совмещена с осью сме-
сителя. Натяжение нити, удерживающей плат-
форму от вращения, измерялось с помощью элек-
тронных весов.

Частота вращения мешалки измерялась лазер-
ным тахометром.

Измерение частоты вращения мешалки njs в
момент взвешивания твердой фазы проводилось
следующим образом.

Предварительно устанавливалась частота вра-
щения мешалки n > njs, при которой происходило
полное взвешивание твердой фазы. Далее с ша-
гом 15 об/мин частота ступенчато уменьшалась и
выдерживалась 5 мин с целью стабилизации по-
верхности образующегося осадка. По окончании
выдержки фиксировались частота вращения,
крутящий момент привода мешалки и высота
слоя осадка около обечайки (fillet), рис. 1.

Опыт продолжался до момента, когда измеря-
емая высота осадка достигала отметки 0.1h0 (h0 –
высота слоя осадка при n = 0). Поскольку сечение
осадка в радиальном направлении имеет вид пря-
моугольного треугольника с основанием около
4h, то уровень 0.1h0 примерно соответствует взве-
шиванию 98% твердой фазы. При этом взвешива-
ются лишь те частицы, размер которых меньше
110 мкм.

Отметим, что уровень осадка вблизи обечайки
по ее периметру носит волнообразный характер,
но фиксировалось лишь среднее значение высоты.

Пример обработки опытных данных приведен
на рис. 4. Сначала методом интерполяции при h =
= 0.1h0 находится njs. Далее, на основе опытной

Рис. 3. Зависимость Ujs от ϕ для гладкостенного сме-
сителя с типовым МПУ при: 1 – dp = 159 мкм, мешал-
ка 45РВТ4; 2 – dp = 159 мкм, мешалка А310; 3 – dp =
= 337 мкм, мешалка 45РВТ4; 4 – dp = 337 мкм, мешал-
ка А310.
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зависимости M(n) снова интерполяцией находил-
ся Mjs.

Минимальное значение мощности, доста-
точной для взвешивания частиц твердой фазы
dp < 110 мкм, определяли по формуле Pjs = 2πMjsnjs,
что позволяло вычислить NE по (17) и основные
искомые величины  – по (18),  – по (24),
Ujs – по (15). Поскольку величина  вычислена
при n = njs, то для нахождения Ψ справедливо вы-
ражение

(33)

Результаты обработки опытных данных приве-
дены на рис. 5.

1*u 2*u

1*u

 
Ψ =  

 

4

1

js

* .
u

U

Данные, представленные на рис. 5, показыва-
ют, что все переменные параметры гладкостен-
ных смесителей (T, D, NP) и характер движения
мешалки (типовое МПУ или ПМПУ) не влияют
на величину Ujs. Расслоение опытных точек связа-
но лишь с изменением вязкости суспензии. Это
подтверждает допустимость применения для опи-
сания процесса суспендирования условия (15).

В результате обработки опытных данных полу-
чено подтверждение, что величина Ψ зависит от
NE и от ηD. Рост каждого из них приводит к сни-
жению удельных затрат мощности. Отметим, что
при одинаковых конструкциях мешалок смесите-
ли с ПМПУ энергоэкономнее, чем типовые, так
как при более высоком NP обладают пониженной
NJS. Однако это влияние в условиях проведенных
лабораторных исследований укладывается в диа-
пазон Ψ = 0.69–0.92. Более существенное сниже-
ние Ψ возможно лишь за счет роста ηD, то есть,
соответственно, за счет увеличения размера сме-
сителя.

Поэтому дополнительно к первым двум про-
веркам предлагаемого условия суспендирования
(15) далее рассматриваются еще и третья–резуль-
таты масштабных промышленных испытаний
гладкостенных смесителей.

Гладкостенный смеситель с ПМПУ. Собствен-
ный опыт проектирования и надежной эксплуа-
тации таких нестандартных смесителей предла-
гается рассмотреть на примере анализа результа-
тов проектирования и эксплуатации смесителя
известнякового молока. Этот аппарат с объемом
V = 238 м3 применяется для нейтрализации из-
вестняком серной кислоты, образующейся при
автоклавном окислении пиритно-арсенопирит-
ных золотосодержащих концентратов [12–14].

Поскольку в смесителе применяется комбини-
рованное ПМПУ (рис. 2), для которого неизве-
стен критерий мощности, то для нахождения ди-
намической скорости Ujs и критерия NP приме-
нялся смеситель, геометрически подобный
проектируемому аппарату.

Свойства производственной суспензии и ее
компонентов: ρL = 1000 кг/м3, ρS = 2710 кг/м3, ϕ = 0.165,
ρ = 1283 кг/м3, ν = 1.57 × 10–6 м2/с, dp.m = 110 мкм,
dp.max = 250 мкм.

Модельный аппарат. Размеры модельного смеси-
теля: T = 0.3 м, D = 0.10 м, H = 0.3 м, (V = 0.021 м3).
В отличие от выше описанной методики в данном
опыте при нахождении njs не допускалось образо-
вание осадка. Результаты измерений: njs = 8.37 с–1,
Pjs.M = 1.96 Вт.

Результаты расчетов по (7), (6), (32), (18), (24),
(15) главных параметров: NP = 0.26, εm.М = 141 Вт/м3,
ν = 1.57 × 10–6 м2/c,  = 0.046 м/с,  = 0.023 м/с,1*u 2*u

Рис. 4. Экспериментальные зависимости: 1 – h = f(n);
2 – M = f(n).
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Рис. 5. Экспериментальная зависимость Ujs от NE
при: 1 – температура суспензии 18°С, смеситель с ти-
повым МПУ; 2 – температура суспензии 18°С, смеси-
тель с прецессионным МПУ; 3 – температура суспен-
зии 50°С, смеситель с типовым МПУ; 4 – температура
суспензии 50°С, смеситель с прецессионным МПУ.
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Ujs = 0.047 м/с. Дополнительно вычислено по (33)
ΨM = 0.92.

Промышленный аппарат. Размеры смесителя:
T = 7.0 м, D = 2.24 м, H = 6.2 м, (V = 238 м3). При-
нято, с учетом результатов модельных испыта-
ний, NP = 0.26, Ujs = 0.047 м/с. По (26) с учетом
(28) найдены njs = 41.2 мин–1, по (33) – Ψ = 0.22.
В проекте было принято n = 49 мин–1 = 0.817 с–1,
то есть n > njs, что на практике с запасом обеспе-
чивало суспендирование известняка. Вычисле-
ния по (7), (18), (24), (15) позволяют найти: P =
= 10е260 Вт,  = 0.038 м/с,  = 0.05 м/с,  =
= 0.053 м/с. Рост доли  в формирование Ujs по
сравнению с модельным аппаратом и привел к
снижению удельных затрат мощности Ψ.

Следует добавить, что смеситель укомплекто-
ван стандартной карданной муфтой ВК60 [34],
цилиндрическим мотор-редуктором (частота вра-
щения 49 мин–1, мощность 15 кВт [35]) и находится
в круглогодичной надежной эксплуатации более
10 лет.

Аналогичные результаты достигнуты и при
проектировании многих других прецессионных
смесителей диаметром 5–12 м емкостью до 1250 м3

для решения иных производственных задач гид-
рометаллургии золота [12–14, 16].

Гладкостенный смеситель с типовым МПУ.
Особенности расчета такого стандартного смеси-
теля рассмотрены далее с использованием ре-
зультатов промышленных испытаний, которые
приведены в работе [36].

В аппарате изучался процесс гомогенизации
водной суспензии магнетита и диоксида крем-
ния, которая применяется в производстве желе-
зорудных окатышей. Поскольку обязательным
условием гомогенизации является выполнение
условия полного суспендирования, то далее
приводится численная проверка применимости
предложенного уравнения (28) для решения ука-
занной в [36] задачи.

Модельный аппарат. Расчет динамической
скорости суспендирования Ujs выполнен на осно-
ве испытаний модельного гладкостенного смеси-
теля [36].

Размеры модельного смесителя: T = 1 м, D = 0.27 м,
H = 0.78 м, (V = 0.61 м3).

Свойства модельной суспензии и ее компонентов:
ρL = 1000 кг/м3, ρS.mag = 5000 кг/м3, ρS.sil = 2600 кг/м3,
ϕ = 0.32 (содержание диоксида ϕsil = 0.016), ρ =
= 2280 кг/м3, ν = 2.62 × 10–6 м2/с.

Результаты измерений при перемешивании
гомогенной пульпы: njs.M = 4.25 с–1, Pjs.M = 61 Вт.

Результаты расчетов по (7), (6), (11) и (24) главных
параметров модели: NP.M = 0.243, εm,М = 100 Вт/м3,

1*u 2*u *u

2*u

 = 0.046 м/с,  = 0.025 м/с,  = 0.047 м/с,
ReM = 1.18 × 105. Дополнительно вычислено по
(33) ΨМ = 0.91.

Промышленный аппарат. Свойства промыш-
ленной суспензии и ее компонентов незначительно
отличаются от свойств модельной: ρL = 1000 кг/м3,
ρS.mag = 5100 кг/м3, ρS.sil = 2600 кг/м3, ϕ = 0.32, ρ =
= 2312 кг/м3, ν = 2.62 × 10–6 м2/с.

Размеры промышленного гладкостенного смеси-
теля: T = 18.3 м, D = 5.9 м, H = 14.2 м, V = 3730 м3. При
проведении испытаний на производстве [36] за-
данное высокое качество пульпы был получено
при частоте njs = 0.313 с–1, при этом критерий Рей-
нольдса составил Re = 4.18 × 106.

Зависимость коэффициента мощности от чис-
ла Re и ГD для гладкостенных аппаратов с типовым
МПУ при турбулентном режиме имеет вид [7]

(34)

где при высоких числах Re a = 0.08, b ~ 1.
Согласно равенству (34) и с учетом NP.M = 0.243

нетрудно найти критерий мощности промыш-
ленного смесителя: NP.P = 0.153. Далее с учетом
результатов модельных испытаний принято Ujs =
= 0.047 м/с. По формуле (28) с учетом (26) найде-
но njs = 0.326 c–1, по (33) – Ψ = 0.22. По итогам ис-
пытаний рекомендовано принять n = 0.313 c–1, т.е.
n ~ njs.

С учетом неполной идентичности модели и
промышленного аппарата можно признать ито-
говый результат вполне удовлетворительным для
предлагаемого метода расчета гладкостенных
смесителей и с типовым МПУ.

Вычисления по (7) (18), (24), (15) позволяют
найти: Pjs.P = 91.2 кВт, что значительно меньше
установленной мощности имеющегося привода
PP = 146 кВт;  = 0.0324 м/с,  = 0.0394 м/с,

= 0.043 м/с. При этом εm = 24.4 Вт/м3, что в 4
раза меньше, чем для пилотной установки. Это
связано с ростом доли  в формировании Ujs.

Таким образом, рассмотренные выше три про-
верки адекватности полученных уравнений (15),
(25), (28), (31) реальным условиям процессов сус-
пендирования в лабораторных и промышленных
гладкостенных смесителях можно признать удо-
влетворительными.

Вместе с этим, приведенные два численных
примера помогают оправдать повышенный инте-
рес современных исследователей к углубленному
изучению и применению в ряде отраслей про-
мышленности перспективных гладкостенных
смесителей с закрученным осевым потоком [7, 10,
11, 20, 36–39, 41].

1*u 2*u *u

Γ =PRe const,a bN

1*u 2*u

*u
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ЗАКЛЮЧЕНИЕ

Сформулировано новое условие суспендиро-
вания (15), в котором динамическая скорость Ujs
для гладкостенных смесителей учитывает влия-
ние окружного течения перемешиваемой пульпы.
На этой основе получено уравнение (28) для рас-
чета частоты вращения мешалки (njs), достаточ-
ной для полного взвешивания заданной твердой
фазы, а также уравнение (31) для оценки эффек-
тивности проектируемого смесителя. Анализ ла-
бораторных опытных данных и условий суспен-
дирования для двух действующих промышлен-
ных смесителей с рабочим объемом 238 и 3730 м3

различного исполнения и назначения подтвердил
справедливость предложенных расчетных урав-
нений при эмпирическом коэффициенте про-
порциональности κ = 2.5 в уравнении (11).

ОБОЗНАЧЕНИЯ

a, b показатели степени в уравнении (34)
C клиренс, м
D диаметр мешалки, м
dp диаметр частицы, м
g ускорение свободного падения, м/с2

H высота уровня пульпы, м
h высота слоя осадка, м
M крутящий момент, Н м
N частота вращения привода, 1/с
P мощность перемешивания, Вт
S безразмерный параметр в уравнении (2)
T диаметр емкости смесителя, м
U динамическая скорость, м/с

динамическая скорость, м/с

V рабочий объем емкости смесителя, м3

X концентрация твердых частиц, кг ТЧ/кг ЖФ
X показатель степени в уравнении (1)
Z безразмерный параметр в уравнении (8)
α угол наклона лопасти, °
Δρ разность плотности твердой и жидкой фазы, 

кг/м3

ε диссипация энергии, Вт/м3

ηD безразмерный диаметр мешалки
κ коэффициент
ν коэффициент кинематической вязкости, м2/с
ρ плотность, кг/м3

τ касательное напряжение, Па
ϕ объемная доля твердой фазы, об. %
Ψ относительная удельная мощность

*u
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Рассмотрена экстрактивная ректификация трех бинарных смесей (ацетон–хлороформ, ацетон–ме-
танол, аллиловый спирт–аллилацетат) в традиционных двухколонных схемах и в комплексах с ча-
стично связанными тепловыми и материальными потоками. Определены оптимальные по крите-
рию суммарных энергетических затрат в кипятильниках колонн параметры схем. Показано, что
применение комплексов с частично связанными тепловыми и материальными потоками обеспечи-
вает экономию энергозатрат по сравнению с традиционной схемой на 4.4–29.2%. Выявлено, что
при экстрактивной ректификации смеси аллиловый спирт–аллилацетат оптимальное значение
расхода экстрактивного агента для двухколонной схемы и комплекса с частично связанными тепло-
выми и материальными потоками совпадает; оптимальный расход экстрактивного агента в ком-
плексе с частично связанными тепловыми и материальными потоками при разделении смеси аце-
тон–хлороформ в 1.28 раза ниже, а при разделении смеси ацетон–метанол – в 1.27 раза выше, чем в
двухколонной схеме. Установлены причины этого различия.

Ключевые слова: экстрактивная ректификация, энергосбережение, комплексы с частично связанны-
ми тепловыми и материальными потоками
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ВВЕДЕНИЕ

Экстрактивная ректификация (ЭР) – один из
методов разделения азеотропных смесей и смесей
компонентов с относительной летучестью α → 1.
ЭР используется в промышленности для выделе-
ния 1,3-бутадиена и изопрена из продуктов пиро-
лиза и дегидрирования С4–С5 фракций [1–3];
разделения алкан-алкен-диеновых фракций, об-
разующихся при дегидрировании алканов и пи-
ролизе углеводородного сырья [1, 4]; выделения
ароматических углеводородов из фракций пиро-
лиза и риформинга и жидких продуктов коксова-
ния каменного угля [5–7]; выделения стирола из
фракции С8 пиролиза [8]; очистки ароматических
углеводородов от тиофена и его гомологов [9–12].

Снижение ресурсо- и энергопотребления в
технологиях ЭР является актуальной задачей вви-
ду многотоннажности технологий и достигается
за счет выбора наиболее эффективного экстрак-
тивного агента (ЭА) для разделения конкретной
смеси [13–15]; параметрической и структурной

оптимизации схем [16–18]; проведения процесса
в комплексах с частично связанными тепловыми
и материальными потоками (ЧСТМП) [18–20];
применения методов внешней теплоинтеграции
колонн, в частности, тепловых насосов [21, 22] и
неадиабатической ректификации [23].

Традиционная схема ЭР для разделения би-
нарных смесей (рис. 1а) включает две колонны:
экстрактивную колонну (EC) и колонну регене-
рации экстрактивного агента (RC). Комплекс ЭР
с ЧСТМП при разделении бинарных смесей с тя-
желокипящим экстрактивным агентом представ-
ляет собой одну сложную колонну, которая со-
стоит из основной колонны (MC) и боковой
укрепляющей секции (SS) (рис. 1б).

Как отмечалось выше, параметрическая опти-
мизация схем ЭР – один из эффективных спосо-
бов снижения энергопотребления и полных годо-
вых затрат на проведение данного процесса. По-
сле выбора эффективного экстрактивного агента
оптимизируемыми параметрами для традицион-
ной двухколонной схемы ЭР, как правило, явля-
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ются: число тарелок в экстрактивной колонне
(Ntotal, EC) и колонне регенерации ЭА (Ntotal, RC), по-
ложение тарелок подачи питания (NF, EC и NF, RC)
и экстрактивного агента (NE, EC), температура (tE)
и расход ЭА, флегмовые числа в колоннах. При
проведении ЭР в комплексах с ЧСТМП парамет-
рами оптимизации являются: число тарелок в ос-
новной колонне (Ntotal, MC) и в боковой секции
(Ntotal, SS), положение тарелок подачи экстрактив-
ного агента и питания в основную колонну (NE, NF),
положение тарелки отбора потока в боковую сек-
цию (NS), количество потока, отбираемого в SS,
температура и расход ЭА, флегмовые числа в MC
и SS.

Как показали результаты наших исследований
[19], оптимальное положение тарелок питания в
экстрактивной колонне традиционной схемы и в
основной колонне комплекса с ЧСТМП практи-
чески совпадает, флегмовые числа в экстрактив-
ной колонне и в основной колонне имеют близ-
кие значения. При этом флегмовые числа в боко-
вой секции комплекса с ЧСТМП, существенно
ниже, чем в колонне регенерации экстрактивного
агента традиционной схемы. Очевидно, это свя-
зано с тем, что в боковую секцию поступает поток
с высокой концентрацией целевого компонента
(~80–90 мас. %), а в колонну регенерации – его
сильно разбавленная смесь с экстрактивным
агентом (концентрация ЭА > 70 мас. %). Опти-
мальный расход ЭА в комплексах экстрактивной
ректификации (двухколонном и с ЧСТМП) для
большинства исследованных смесей отличается
не более чем на 10%. Однако имеются и некото-
рые исключения. Например, при ЭР ацетон–хло-
роформ (разделяющий агент – диметилформа-
мид) азеотропного состава оптимальный расход
диметилформамида (DMF) в традиционной двух-
колонной схеме и в комплексе с ЧСТМП совпа-

дает [19], а при разделении этой смеси других со-
ставов оптимальное значение расхода DMF в
комплексе с ЧСТМП на 20–30% ниже, чем в
двухколонной схеме [24]. В случае ЭР смеси аце-
тон-метанол (разделяющий агент – вода) ситуа-
ция обратная: оптимальный расход воды в ком-
плексе с ЧСТМП ~ на 20–27% выше, чем в двух-
колонной схеме [25]. Возникает вопрос: с чем это
может быть связано? Оптимальный расход экс-
трактивного агента в колонне ЭР традиционной
схемы при фиксированных числе тарелок в ко-
лонне и температуре ЭА зависит, главным обра-
зом, от положения тарелок подачи экстрактивно-
го агента и питания. Можно предположить, что в
комплексе с ЧСТМП оптимальный расход ЭА
зависит не только от указанных параметров, но и
от положения тарелки отбора потока в боковую
секцию (NS) и количества потока, отбираемого в
боковую секцию (FS), причем характер этой за-
висимости для смесей разной природы неодина-
ковый.

Цель работы – исследовать влияние положе-
ния тарелки отбора потока в боковую секцию и
количества потока, отбираемого в боковую сек-
цию, на величину оптимального расхода экстрак-
тивного агента в комплексе с ЧСТМП в зависи-
мости от свойств разделяемой смеси и экстрак-
тивного агента.

РАСЧЕТНАЯ ЧАСТЬ
Для достижения поставленной цели рассмот-

рена ЭР трех смесей (табл. 1) в традиционной
двухколонной схеме и в комплексе с ЧСТМП,
определены оптимальные по критерию энергети-
ческих затрат параметры указанных схем. Расче-
ты проводили в программном комплексе PRO-II.

Расчеты всех схем проводились на 1000 кг/ч
исходной смеси эквимассового состава, поступа-

Рис. 1. Схемы ЭР бинарной смеси с тяжелокипящим экстрактивным агентом: (а) – традиционная двухколонная, (б) –
комплекс с ЧСТМП. ЭА –экстрактивный агент, А и В – компоненты разделяемой смеси, EC – экстрактивная колон-
на, RC – колонна регенерации, MC – основная колонна, SS – боковая секция, 1–5 – секции колонн.
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ющей в колонну при температуре кипения. Число
теоретических тарелок в колоннах и температуру
подачи экстрактивного агента в колонну ЭР зада-
вали в соответствии с данными работ [19, 26]. Они
приведены в табл. 2. Для моделирования ректи-
фикационных колонн использовали имеющийся
в программном комплексе PRO-II алгоритм In-
side-Out, в основе которого лежит строгая модель
теоретической тарелки, учитывающая тепловой
баланс на каждой тарелке. Данный алгоритм
предполагает совместное решение уравнений ма-
териального и теплового балансов и уравнений,
описывающих равновесие жидкость-пар. Все ко-
лонны в схемах работают при давлении 101.3 кПа.
Для моделирования парожидкостного равнове-
сия применяли уравнение локальных составов
NRTL с параметрами, опубликованными в работе
[19]. Расчет колонн проводили в проектно-пове-
рочном варианте, задавая концентрации основ-
ного компонента в продуктовых потоках в соот-
ветствии с данными, представленными в табл. 2.

Определение оптимальных рабочих параметров
двухколонных схем ЭР. Оптимизацию двухколон-
ных схем проводили по критерию суммарных
энергетических затрат в кипятильниках колонн
(Q∑reb). Параметрами оптимизации являлись: рас-
ход экстрактивного агента (FE), а также положе-
ние тарелок подачи потоков ЭА и питания в ко-

лонны (NE, NF, EC, NF, RC). Ограничения на опти-
мизацию – качество продуктов разделения.
Оптимизацию проводили в соответствии с алго-
ритмом, описанным автором [27]. Результаты
представлены в табл. 3.

Определение оптимальных рабочих параметров
комплексов ЭР с ЧСТМП. Оптимизацию ком-
плексов ЭР с ЧСТМП проводили по критерию
минимума энергетических затрат в кипятильнике
основной колонны (QЧСТМП). Параметры опти-
мизации: расход экстрактивного агента (FE), ве-
личина потока пара, отбираемого из основной
колонны в боковую секцию (FS), положение та-
релок подачи ЭА (NE) и исходной смеси (NF), а
также тарелки отбора в боковую секцию (NS).
Ограничения на оптимизацию – качество про-
дуктов разделения. Давление в колоннах, темпе-
ратуру, количество и состав питания, качество
продуктовых потоков задавали такими же, как и
для традиционных двухколонных схем. Оптими-
зацию проводили в соответствии с алгоритмом,
описанным автором [27]. Результаты представле-
ны в табл. 4.

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
Из табл. 4 видно, что проведение ЭР смесей I и

II в комплексах с ЧСТМП обеспечивает суще-

Таблица 1. Некоторые характеристики объектов исследования при давлении 101.3 кПа

№ 
смеси

Смесь

Параметры азеотропов

ЭА

Компонент, выделяемый 
в дистилляте

tAZ, °C , 
мас. %

тип EC или MC RC или SS

I Ацетон (1)–хлороформ (2) 64.5 22.0 Гомогенный
с максимумом tкип

DMF Ацетон Хлороформ

II Ацетон (1)–метанол (2) 55.6 86.3 Гомогенный
с минимумом tкип

Вода Ацетон Метанол

III Аллиловый спирт (1)–
аллилацетат (2)

95.1 62.9 Гомогенный
с минимумом tкип

Этиленгликоль (EG) Аллилацетат Аллиловый 
спирт

1
AZx

Таблица 2. Исходные данные для моделирования схем

Параметр Смесь I Смесь II Смесь III

Число теоретических тарелок в EC 22 35 24
Число теоретических тарелок в RC 22 14 9
Число теоретических тарелок в MC 34 40 28
Число теоретических тарелок в SS 10 9 5
Температура ЭА, °C 60 70 80
Концентрация основного компонента в потоке ЭА, мас. % 99.90 99.90 99.90
Концентрация основного компонента в потоке дистиллята EC или MC, мас. % 99.50 99.50 99.50
Концентрация основного компонента в потоке дистиллята RC или SS, мас. % 99.90 99.50 99.50
Концентрация основного компонента в кубовом потоке RC или MC, мас. % 99.90 99.90 99.90



180

ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ  том 57  № 2  2023

АНОХИНА, ТИМОШЕНКО

ственное снижение энергозатрат в кипятильни-
ках колонн по сравнению с традиционной схе-
мой, а в случае ЭР смеси III применение ком-
плекса с ЧСТМП малоэффективно. Полученные
результаты подтверждают критерий оценки энер-
гоэффективности применения комплексов с
ЧСТМП в ЭР бинарной смеси, сформулирован-
ный нами ранее [19]: если флегмовое число в ко-
лонне регенерации ЭА двухколонной схемы-про-
образа существенно меньше 1, то экономия энер-
гии за счет использования комплексов ЭР с
ЧСТМП будет относительно невелика (менее
10%). Как видно из табл. 3, при ЭР смесей I и II
флегмовые числа в RC равны 5.3 и 2.6, соответ-
ственно, и снижение энергозатрат за счет приме-
нения комплексов с ЧСТМП составляет 29.2 и

12.0%, соответственно. В случае ЭР смеси алли-
ловый спирт-аллилацетат RRRC = 0.5 и ΔQ состав-
ляет всего 4.4%.

Из табл. 3 и 4 видно, что оптимальное положе-
ние тарелок подачи питания и ЭА в колонну ЭР
традиционной схемы и в основную колонну ком-
плекса с ЧСТМП практически совпадает. Флег-
мовые числа в указанных аппаратах также имеют
близкие значения, при этом флегмовые числа в
боковой секции существенно ниже, чем в колон-
не регенерации ЭА традиционной схемы.

При ЭР смеси аллиловый спирт–аллилацетат
оптимальное значение расхода EG для двухко-
лонной схемы и комплекса с ЧСТМП совпадает.
В случае ЭР смеси ацетон–хлороформ оптималь-

Таблица 3. Результаты оптимизации двухколонных схем ЭР

Параметр Смесь I Смесь II Смесь III

Экстрактивная колонна
Ntotal,EC 22 35 24
NE/NF,EC 4/10 15/25 5/15
FE, кг/ч 3200 1100 3800
RREC 1.4 4.5 1.2
Qcond,EC, кВт –167.5 –390.2 –108.3
Qreb,EC, кВт 339.3 414.2 320.9

Колонна регенерации
Ntotal,RC 22 14 9
NF,RC 6 9 5
RRRC 5.3 2.6 0.5
Qcond,RC, кВт –215.8 –545.6 –141.1
Qreb,RC, кВт 228.0 562.1 286.9
QΣreb, кВт 567.3 976.3 607.8

Таблица 4. Результаты оптимизации комплексов ЭР с ЧСТМП

Параметр Смесь I Смесь II Смесь III

Ntotal,MC 34 40 28
Ntotal,SS 10 9 5
NE/NF/NS 4/11/25 15/24/34 5/15/25
RRMC 1.1 4.5 1.2
RRSS 2.1 1.7 0.2
FE, кг/ч 2500 1400 3800
FS, кг/ч 1250 1100 560
QcondMC, кВт –148.2 –392.6 –107.3
QcondSS, кВт –107.5 –415.8 –115.5
QЧСТМП, кВт 401.9 859.4 581.3
Снижение энергозатрат относительно QΣreb (ΔQ, %) 29.2 12.0 4.4
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Рис. 2. Зависимость оптимального расхода ЭА от количества бокового отбора при различном положении тарелок от-
бора в боковую секцию: (а) – при ЭР смеси I, (б) – при ЭР смеси II, (в) – при ЭР смеси III.
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ный расход DMF в комплексе с ЧСТМП в 1.28 ра-
за ниже, чем в традиционной схеме, а в случае ЭР
смеси ацетон–метанол, наоборот, оптимальный
расход воды в комплексе с ЧСТМП в 1.27 раза вы-
ше, чем в двухколонной схеме. Поскольку число
тарелок в экстрактивной секции колонны ЭР тра-
диционной схемы и основной колонны комплек-
са с ЧСТМП практически совпадает, то для объ-
яснения этих фактов мы исследовали влияние
положения тарелки отбора в боковую секцию и
количества потока, отбираемого в SS, на величи-
ну оптимального расхода ЭА в комплексах с
ЧСТМП.

На рис. 2 представлены зависимости величи-
ны оптимального расхода ЭА от количества боко-
вого отбора при различном положении тарелок
отбора в боковую секцию.

Видно, что при снижении уровня отбора потока
в боковую секцию величина оптимального расхода
ЭА незначительно снижается (в 1.15–1.2 раза) в ис-
следованном интервале изменения NS. Это связа-
но с тем, что при понижении уровня отбора пото-

ка в SS в экстрактивной секции колонны умень-
шается концентрация компонента, выделяемого
в дистилляте боковой секции, поэтому получение
продуктов заданного качества становится воз-
можным при меньшем расходе ЭА.

Как видно из рис. 2а при ЭР смеси ацетон–хло-
роформ величина оптимального расхода DMF
снижается с увеличением количества бокового
отбора. По-видимому, это связано с тем, что при
увеличении FS в боковом потоке снижается кон-
центрация DMF и увеличивается концентрация
хлороформа (рис. 3). При этом концентрация
хлороформа на тарелках укрепляющей и экстрак-
тивной секций основной колонны снижается, а
концентрация DMF в жидкой фазе в экстрактив-
ной секции возрастает. Следовательно, чем боль-
ше FS, тем при более низком расходе DMF воз-
можно получение продуктовых потоков заданно-
го качества. Например, при осуществлении
отбора в боковую секцию c 25 т.т. минимальный
расход DMF, при котором еще возможно получе-
ние продуктов заданного качества, при FS = 850,
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1250 и 1850 кг/ч равен 3000, 2410 и 2030 кг/ч, соот-
ветственно. Также с ростом FS концентрация
хлороформа в паровой фазе на верхних тарелках
секции 3 существенно снижается, а концентра-
ция хлороформа в зоне отбора парового потока из
основной колонны в боковую секцию возрастает.

При фиксированном FS при снижении расхо-
да DMF концентрация хлороформа в боковом
потоке увеличивается (рис. 3). Однако при этом
снижается концентрация DMF на тарелках экс-
трактивной секции основной колонны. Таким
образом, как увеличение FS, так и снижение рас-
хода DMF способствует увеличению концентра-
ции хлороформа в зоне отбора парового потока в
боковую секцию.

Вместе с тем, изменение количества FS и рас-
хода ЭА оказывает неоднозначное влияние на ве-
личину энергозатрат в кипятильнике комплекса с
ЧСТМП. При закрепленном расходе ЭА с увели-
чением FS возрастают флегмовое число и тепло-
вая нагрузка на конденсатор боковой секции
(QcondSS). При этом флегмовое число и тепловая
нагрузка на конденсатор основной колонны
(QcondMC) снижаются из-за того, что в укрепляю-
щей и экстрактивной секциях основной колонны
снижается концентрация хлороформа. Увеличе-
ние QcondSS способствует росту QЧСТМП, а сниже-
ние QcondMC способствует снижению QЧСТМП.
С одной стороны, при фиксированном количе-
стве FS с уменьшением расхода ЭА, уменьшается
количество тепла (QE), которое ЭА приносит в
колонну, и это способствует росту QЧСТМП. С дру-
гой стороны, уменьшается количество тепла, ко-

торое ЭА уносит с собой из колонны (QW), а также
снижается QcondSS, поскольку в боковом отборе
снижается концентрация DMF; эти два фактора
способствуют снижению QЧСТМП. С уменьшением
расхода DMF при фиксированном значении ко-
личества бокового отбора QcondMC увеличивается
вследствие роста флегмового числа в основной
колонне. Очевидно, что увеличение QcondMC спо-
собствует росту QЧСТМП. Необходимо отметить,
что изменение значений QE и QW, приходящееся
на каждые 10 кг/ч изменения расхода ЭА, не зави-
сит от величины FS. Обозначим суммарное изме-
нение факторов, приводящих к росту QЧСТМП, как
ΔQ+, а суммарное изменение факторов, приводя-
щих к снижению QЧСТМП, как ΔQ–. При увеличе-
нии FS от минимального до оптимального значе-
ния и одновременном снижении расхода DMF до
оптимальных для каждого FS значений ΔQ– > ΔQ+,
а при дальнейшем увеличении FS сверх опти-
мального значения ситуация меняется на проти-
воположную.

Таким образом, при ЭР смеси ацетон-хлоро-
форм исследованного состава с увеличением по-
тока FS от минимального до оптимального значе-
ния одновременно происходит как снижение оп-
тимального расхода DMF, так и уменьшение
энергозатрат в кипятильнике комплекса с
ЧСТМП. При дальнейшем увеличении потока FS
величина оптимального расхода DMF будет так-
же снижаться, но QЧСТМП начнут возрастать. Как
показано автором [27], при ЭР смеси ацетон-хло-
роформ азеотропного состава увеличение отбора

Рис. 3. Зависимость концентрации хлороформа в потоке, обираемом в боковую секцию, от количества бокового отбо-
ра при Ns = 25 т. т.
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в боковую секцию также способствует снижению
оптимального расхода DMF, однако, это сопро-
вождается ростом QЧСТМП, поскольку при увели-
чении количества FS и снижении расхода ЭА во
всей исследованной области варьирования дан-
ных параметров ΔQ+ > ΔQ–. Вероятно, это связано с
тем, что в данном случае QcondSS больше QcondMC да-
же при минимальном значении бокового отбора,
и при увеличении FS дальнейший рост QcondSS
превалирует над снижением QcondMC. Таким обра-
зом, при ЭР смеси ацетон–хлороформ азеотроп-
ного состава глобальный минимум QЧСТМП дости-
гается при минимальной величине FS и расходе
DMF, равном его оптимальному значению для
двухколонного комплекса ЭР [27].

Анализ профилей концентраций компонентов
по высоте колонны в жидкой фазе для экстрак-
тивной колонны традиционной схемы и основ-
ной колонны комплекса с ЧСТМП показал, что
при одинаковом расходе DMF концентрация
хлороформа в экстрактивной секции комплекса с
ЧСТМП даже при минимальном значении FS =
= 850 кг/ч ниже, чем концентрация хлороформа в
экстрактивной секции колонны ЭР. Как отмеча-
лось выше, с увеличением FS концентрация хло-
роформа в экстрактивной секции комплекса с
ЧСТМП снижается, поэтому в комплексе с
ЧСТМП получение продуктовых потоков задан-
ного качества возможно при более низком расхо-
де DMF, чем в традиционной схеме.

При ЭР смеси ацетон–метанол при увеличе-
нии FS от минимального значения до 1200 кг/ч
оптимальный расход воды снижается на 3.8–
16.2% (в зависимости от положения тарелки отбо-
ра в боковую секцию), а затем оптимальная вели-
чина FE практически не меняется в исследован-
ном диапазоне варьирования количества боково-
го отбора (рис. 2б).

Как видно из рис. 4, концентрация метанола в
боковом отборе при высоких расходах воды имеет
максимальные значения при минимальной вели-
чине FS. При увеличении FS на 7% от минималь-
ного значения (с 1030 до 1100 кг/ч) концентрация
метанола в боковом отборе снижается, причем
наиболее заметно в области высоких расходов ЭА
(~ на 6–8 мас. %), а концентрация воды в боковом
отборе при этом возрастает. Вероятно, это связа-
но с тем, что вода имеет низкую температуру ки-
пения и высокие значения коэффициента рас-
пределения (~0.5) в зоне отбора парового потока
в боковую секцию. Также необходимо отметить,
что тарелка отбора в SS расположена достаточно
близко к кубу колонны. При дальнейшем увели-
чении FS концентрация метанола в боковом по-
токе начинает постепенно возрастать (рис. 4).

Анализ концентрационных профилей пока-
зал, что при увеличении FS концентрация мета-
нола в экстрактивной секции снижается, а кон-
центрация воды в жидкой фазе в экстрактивной
секции возрастает. Увеличение концентрации
воды в экстрактивной секции связано с тем, что с
ростом FS, с одной стороны, возрастает количе-

Рис. 4. Зависимость концентрации метанола в потоке, обираемом в боковую секцию, от количества бокового отбора
при Ns = 34 т. т.
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ство воды, которое поступает в боковую секцию с
паровым потоком из основной колонны, а с дру-
гой стороны, возрастает количество воды, кото-
рое возвращается в основную колонну из боковой
секции с потоком жидкости. Концентрации ме-
танола и воды наиболее заметно изменяются при
увеличении FS от минимального значения до
1100 кг/ч. Именно в этом интервале изменения
FS наблюдается наиболее заметное снижение ве-
личины оптимального расхода воды (рис. 2б).

При фиксированном FS при снижении расхода
воды концентрация метанола в боковом потоке
увеличивается (рис. 4). Однако при этом снижа-
ется концентрация воды на тарелках экстрактив-
ной секции основной колонны. При фиксиро-
ванном FS уменьшение расхода воды приводит к
незначительному снижению RRSS и QcondSS. При
минимальном и близких к нему значениях FS
расход воды оказывает существенное влияние на
флегмовое число в основной колонне (RRMC) и
QcondMC, при этом на зависимостях RRMC и QcondMC
от расхода ЭА наблюдается минимум при опти-
мальном для заданного FS расходе воды. С умень-
шением расхода воды концентрация метанола в
укрепляющей и экстрактивной секциях незначи-
тельно снижается, а концентрация ацетона воз-
растает. При этом с уменьшением расхода воды
концентрация метанола в зоне отбора в боковую
секцию увеличивается, а концентрация воды в
экстрактивной секции практически не меняется
и только при минимальном ее расходе снижается
~ на 5 мас. %. При значениях FS ≥ 1100 кг/ч сни-
жение расхода воды приводит к росту RRMC и
QcondMC во всем исследованном интервале изме-
нения расхода ЭА вследствие увеличения кон-
центрации метанола в укрепляющей и экстрак-
тивной секциях основной колонны и снижения
концентрации воды в экстрактивной секции.

При закрепленном значении расхода воды
увеличение FS, с одной стороны, приводит к ро-
сту RRSS и QcondSS, а, с другой, – к уменьшению
RRMC и QcondMC вследствие существенного сниже-
ния концентрации метанола на тарелках укрепля-
ющей и экстрактивной секций основной колон-
ны и увеличения концентрации воды в экстрак-
тивной секции. Необходимо отметить, что
наиболее заметное изменение концентраций ука-
занных компонентов наблюдается в интервале
изменения FS = 1030–1100 кг/ч, а затем при уве-
личении FS они остаются практически постоян-
ными. При этом количество бокового отбора ока-
зывает более сильное влияние на RRMC и QcondMC,
чем на RRSS и QcondSS. Например, при расходе во-
ды 2000 кг/ч увеличение FS на 7% от минималь-
ного (с 1030 до 1100 кг/ч) приводит к росту RRSS и
QcondSS на 27% и снижению RRMC и QcondMC на 60%.
Однако при значениях FS > 1100 кг/ч увеличение
бокового потока мало влияет на RRMC и QcondMC.

При минимальном значении FS боковой поток
содержит минимальное количество ЭА, и при вы-
соких расходах воды флегмовое число в основной
колонне имеет достаточно высокие значения
(10–11). При снижении расхода ЭА до значений,
близких к минимальному, RRMC уменьшается до
8.7, поэтому при минимальном FS минимум
QЧСТМП достигается при расходе воды, близком к
минимальному. При значениях FS, отличных от
минимального, флегмовое число в основной ко-
лонне имеет более низкие значения (4.0–4.3) да-
же в области высоких расходов воды, при этом
наиболее заметное снижение RRMC и QcondMC про-
исходит при увеличении FS с 1030 до 1100 кг/ч.
Как отмечалось выше, именно в этом диапазоне
изменения FS существенно снижается концентра-
ция метанола в укрепляющей и экстрактивной сек-
циях колонны и увеличивается концентрация воды
в боковом потоке. При значениях FS ≥ 1100 кг/ч
снижение расхода воды приводит к росту RRMC и
QcondMC во всем исследованном интервале изме-
нения расхода ЭА. При этом за счет роста FS так-
же увеличивается и QcondSS, что приводит к росту
QЧСТМП. Таким образом, глобальный минимум
QЧСТМП достигается при FS = 1100 кг/ч.

Анализ профилей концентраций компонентов
в жидкой фазе в экстрактивной колонне традици-
онной схемы и в основной колонне комплекса с
ЧСТМП показал, что при расходе воды 1100 кг/ч
(оптимальное значение FE для традиционной
схемы) концентрация воды в жидкой фазе на та-
релках экстрактивной секции колонны ЭР тради-
ционной схемы составляет 45–57 мас. %, при этом
концентрация воды в экстрактивной секции ком-
плекса с ЧСТМП существенно ниже (40–48 мас. %)
из-за того, что значительное количество воды по-
падает в боковую секцию с боковым потоком.
Поэтому оптимальный расход воды в комплексе с
ЧСТМП выше, чем в традиционной схеме и со-
ставляет 1400 кг/ч. При расходе воды 1400 кг/ч
концентрация воды в экстрактивной секции ком-
плекса с ЧСТМП становится примерно равной
концентрации воды в экстрактивной секции ко-
лонны ЭР традиционной схемы при расходе воды
1100 кг/ч.

При ЭР смеси аллиловый спирт-аллилацетат
величина оптимального расхода EG практически
не зависит от количества потока, отбираемого в
боковую секцию (рис. 2в). В данном случае поток
бокового отбора содержит в основном аллиловый
спирт, выделяемый в дистилляте боковой сек-
ции, и состав этого потока мало меняется при из-
менении количества FS и расхода EG (рис. 5).
Высокая концентрация аллилового спирта в бо-
ковом отборе обусловлена тем, что EG имеет до-
статочно высокую температуру кипения (197.3°C)
и коэффициент распределения EG в зоне отбора
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в боковую секцию имеет низкие значения и равен
0.04–0.06.

При увеличении FS от 550 кг/ч (минимальное
значение) до 560 кг/ч наблюдается незначитель-
ное (на 0.1–0.9 мас. %) снижение концентрации
аллилового спирта, а при дальнейшем увеличе-
нии FS концентрация аллилового спирта немно-
го возрастает. Однако необходимо отметить, что
в отличие от ЭР смеси I этот рост существенно
ниже: при увеличении FS в 2 раза от минималь-
ного значения концентрация аллилового спирта
в боковом потоке возрастает всего на 1.2–1.5 мас. %.
При фиксированном FS при уменьшении расхо-
да EG концентрация аллилового спирта в боко-
вом отборе также возрастает незначительно (на
1–1.5 мас. %).

При фиксированном FS при уменьшении рас-
хода EG флегмовое число в основной колонне и
QcondMC увеличиваются, а флегмовое число в бо-
ковой секции и QcondSS, снижаются незначитель-
но. Вместе с тем, увеличение FS приводит к росту
QcondSS и, соответственно, к росту QЧСТМП, поэто-
му глобальный минимум энергозатрат в кубе ос-
новной колонны комплекса с ЧСТМП достигает-
ся при величине бокового отбора, близкой к ми-
нимальному значению FS, и расходе EG,
совпадающему с оптимальным расходом этилен-
гликоля в традиционной схеме ЭР.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ

На примере ЭР трех бинарных азеотропных
смесей выполнено исследование влияния поло-
жения тарелки отбора потока в боковую секцию и
количества потока, отбираемого в боковую сек-

цию, на величину оптимального расхода экстрак-
тивного агента в комплексе с ЧСТМП. Установ-
лено, что при снижении уровня отбора потока в
боковую секцию величина оптимального расхода
ЭА незначительно снижается (в 1.15–1.2 раза) в
исследованном интервале изменения положения
тарелки отбора. Выявлено, что при ЭР смеси аце-
тон-хлороформ исследованного состава питания
с ростом количества потока, отбираемого в боко-
вую секцию, величина оптимального расхода ЭА
снижается. Вследствие этого оптимальный рас-
ход ЭА в комплексе с ЧСТМП в 1.28 раза ниже,
чем в традиционной двухколонной схеме. Анало-
гичные результаты получены автором [27] при ЭР
данной смеси других составов и при ЭР смеси ме-
тилацетат–хлороформ. При ЭР смеси ацетон–
метанол на начальном участке увеличения коли-
чества бокового отбора от минимального значе-
ния оптимальный расход воды снижается, а затем
практически не меняется в исследованном диапа-
зоне варьирования количества бокового отбора.
В данном случае ЭА имеет достаточно низкую
температуру кипения и высокие значения коэф-
фициента распределения в зоне отбора парового
потока в боковую секцию, вследствие этого зна-
чительное количество ЭА попадает в боковую
секцию с боковым потоком, поэтому оптималь-
ный расход воды в комплексе с ЧСТМП выше,
чем в традиционной схеме. При ЭР смеси аллило-
вый спирт–аллилацетат количество бокового от-
бора практически не влияет на величину опти-
мального расхода этиленгликоля, и оптимальные
значения расхода ЭА в традиционной схеме и в
комплексе с ЧСТМП совпадают. Аналогичные
результаты получены автором [27] для ряда дру-
гих смесей с положительным азеотропом, для

Рис. 5. Зависимость концентрации аллилового спирта в потоке, обираемом в боковую секцию, от количества бокового
отбора при Ns = 25 т. т.
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разделения которых используются высококипя-
щие экстрактивные агенты.

Таким образом, установлены причины разли-
чия значений оптимального расхода экстрактив-
ного агента в традиционной схеме ЭР и комплек-
се с ЧСТМП. Показано, что при ЭР смесей с от-
рицательным азеотропом возможно, увеличивая
отбор в боковую секцию, целенаправленно сни-
жать расход экстрактивного агента, что особенно
важно в случае высокой стоимости последнего.

Работа выполнена при финансовой поддержке
Минобрнауки России в рамках государственного
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В работе представлены данные по формированию в процессе химической реакции ацеталирования
ПВС пористой структуры из поливинилформаля (ПВФ) с вымываемым наполнителем (крахма-
лом). Установлено, что при оптимальных условиях синтеза ПВФ введение крахмала в заданном ко-
личестве приводит к росту общей пористости с 58 до 84% и открытой пористости с 37 до 78%. Уста-
новлено, что минимальная кажущая плотность составляет 0.2 г/см3 для образцов ПВФ с крахмалом
и достигается при температуре синтеза 60°С и концентрации катализатора 40 об. %. Приведены за-
висимости водопоглощения ПВФ от времени, температуры синтеза и концентрации катализатора.
Установлено, что сорбция воды достигает максимальных значений ~900% только при введении вы-
мываемого наполнителя (крахмала). Введение вымываемого наполнителя (крахмал) приводит к ро-
сту сорбции воды в ~2 раза по сравнению с ПВФ без крахмала, что позволяет получать фильтры с
высокой эффективностью по отделению воды от углеводородных топлив.
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ВВЕДЕНИЕ

Пористый поливинилформаль (ПВФ) является
одним из перспективных материалов, позволяю-
щих осуществлять отделение воды от углеводород-
ных топлив из их смеси [1]. Благодаря наличию в
структуре развитой поверхности из сообщаю-
щихся пор и большого количества гидрофильных
полярных групп на поверхности, ПВФ способен
избирательно поглощать воду из углеводородных
топлив в достаточно большом количестве.

Сорбционная емкость фильтров из ПВФ в ос-
новном определяется количеством и суммарной
поверхностью открытых пор в структуре материа-
ла. Для повышения сорбционной емкости филь-
тров на основе ПВФ необходимо увеличивать по-
ристость и содержание открытых пор.

Целью настоящей работы является исследо-
вание влияния вымываемого наполнителя на
формирование в процессе химической реакции
ацеталирования поливинилового спирта (ПВС)
структуры пористого полимерного материала из
поливинилформаля и повышение сорбционной
емкости фильтров.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ
Для создания пористого фильтра из ПВФ ис-

пользуется исходная пена, полученная из водных
растворов ПВС. Ранее в работе [2, 3] было установ-
лено, что для синтеза ПВФ и получения устойчивых
пен рекомендуется использовать ~10-ый об. % вод-
ный раствор ПВС марки Mowiol 26-88 (“Kur-
aray”, Япония) с оптимальной молекулярной
массой ~68000.

Для формирования пористой структуры ПВФ
в водный раствор ПВС вводят 10 об. % водный
раствор крахмала (ГОСТ Р 53876-2010) [1].

Раствор крахмала в воде готовят при нагрева-
нии до 90°С и постоянном перемешивании до
полного растворения частиц крахмала.

Смесь водных растворов поливинилового
спирта и крахмала охлаждают до 40°С. Далее про-
водят химическую реакцию ацеталирования ПВС
[4–6] при добавлении водо-метанольного раствора
формальдегида (формалин технический ГОСТ
1625-2016), ~1.0 об. % ПАВ марки ОП-10, 25 об. %
раствора серной кислоты (ГОСТ 4204-77) и реак-
цию проводят при интенсивном перемешивании
реакционной смеси со вспениванием до потери
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текучести. При этом смесь компонентов превраща-
ется из прозрачной в микроскопически-гомоген-
ную молочно-белую эластичную массу, что связа-
но с выделением крахмала в виде дисперсных на-
ночастиц [7–9].

Форму заполняют полученной массой, закры-
вают герметичной крышкой и выдерживают при
заданной температуре в течение 24 ч для заверше-
ния реакции ацеталирования.

Полученное пористое изделие извлекают из
формы (различная геометрия: пластина, ци-
линдр, куб и т. д.), а затем промывают в проточ-
ной и дистиллированной воде до нейтральной ре-
акции промывных вод (рН ≈ 8).

О вымывании наночастиц крахмала и об его
отсутствии в ПВФ после растворения и удаления
промывочной водой судили по качественной ре-
акции на йод.

Вымывание частиц крахмала из структуры об-
разов ПВФ должно способствовать увеличению
содержания отрытых и закрытых пор, а также
сорбционной емкости фильтров по воде.

Пористые изделия из ПВФ после удаления
крахмала сушили при температуре не выше 70°С в
течении 24 ч.

Кажущую плотность, общую, открытую и за-
крытую пористость, а также водопоглошение вы-
сушенных образцов ПВФ определяли методом
насыщения водой и гидростатического взвеши-
вания (ГОСТ 15139-69) в воде.

Для исследования был выбран образец ПВФ в
форме параллелепипеда размером 5 × 5 ×50 мм с
массой – mсух. Пористый образец из ПВФ поме-
щали в емкость с дистиллированной водой при
температуре (20 ± 1°C), выдерживали в течение
30 мин до полного насыщения его водой и опре-
деляли массу пропитанного образца (mгидр). При
взвешивании уровень жидкости в емкости под-
держивали на постоянном уровне. Далее пропи-
танный водой образец ПВФ извлекали из емко-
сти, удаляли воду с его поверхности фильтроваль-
ной бумагой и взвешивали с точностью до
первого десятичного знака (mнас.ж).

Кажущуюся плотность (ρкаж) образцов ПВФ
определяли по формуле:

(1)

где mcух – масса сухого образца, г; mнас.ж – масса
пропитанного образца водой на воздухе (заполне-
ны открытые поры), г; mгидр – масса пропитанного
образца, погруженного в жидкость, г; где ρж – плот-
ность жидкости, применяемой для насыщения и
гидростатического взвешивания, ρж = 0.99 г/см3.

Общую пористость (Побщ) образцов ПВФ рас-
считывали по известной формуле:

− ρ
ρ =

−
сух ж

каж
нас.ж гидр

,
m

m m

(2)

где ρист – истинная плотность ПВФ – 1.24 г/см3.
Общая пористость (Побщ) образцов ПВФ

включает открытую (Поткр) и закрытую (Пзакрыт) по-
ристости. Количество поглощаемой воды образца-
ми ПВФ исследовали сорбционным методом.

Водопоглощение (Wм) и содержание открытых
пор (Поткр) в образцах из ПВФ рассчитывали, как:

(3)

(4)

Содержание закрытых пор в структуре ППВФ
определяли разностным методом:

(5)

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
В качестве вымываемого наполнителя для по-

лучения пористой структуры ПВФ использовали
10 об. % водный раствор картофельного крахма-
ла, который в процессе получения пористого ма-
териала вымывается из пористой структуры по-
лимера.

Фракционный состав порошка крахмала опре-
деляли ситовым анализом. Диаметр (d) частиц
крахмала составляет от ~0.037 до 0.063 мм.

Определение гомогенности водного раствора
крахмала проводили с помощью метода динами-
ческого рассеяния света на анализаторе частиц
Zetasizer Nano (Malvern Instruments, США).

На рис. 1 приведена зависимость распределе-
ния ассоциатов по размерам в 10 об. % водном
растворе картофельного крахмала.

 ρΠ = − × ρ 
каж

общ
ист

1 100%,

−
= ×нас.ж сух

м
сух

100%,
m m

W
m

−
Π = ×

−
нас.ж сух

откр
нас.ж гидр

100%.
m m
m m

Π = Π − Πзакр общ откр.

Рис. 1. Зависимость распределения ассоциатов по
размерам в 10 об. % водном растворе картофельного
крахмала.
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Установлено, что водные растворы крахмала в
воде представляют собой коллоидную диспер-
сию, состоящую из ассоциатов крахмала в воде, с
бимодальным распределением наночастиц по
размерам, причем диаметр ассоциатов варьирует-
ся от 4.5 до 39.8 нм (рис. 1).

Структуру полученного пористого материала
из ПВФ исследовали методом электронной мик-
роскопии на автоматизированном цифровом
микроскопе Carl Zeiss Smartzoom 5 (Германия).

На рис. 2 приведены структуры исходных об-
разцов из ПВФ и ПВФ с крахмалом, после про-
мывания и сушки.

Из рис. 2 видно, что структура ПВФ с крахма-
лом характеризуется большей пористостью и раз-
мер пор достигает ~250–300 мкм.

Для регулирования пористости ПВФ с крахма-
лом изучали влияние температуры синтеза и кон-
центрацию катализатора на формирование кажу-
щейся плотности образцов (рис. 3).

Рис. 2. Структура образцов: а – ПВФ, б – ПВФ с крахмалом.

300 мкм 300 мкм(a) (б)

Рис. 3. Зависимость кажущейся плотности образцов ПВФ с крахмалом: а – от температуры синтеза, б – от концентра-
ции катализатора (серная кислота) (б).
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Изменение структуры пористого материала на
основе ПВФ с крахмалом приводит к снижению
плотности образцов. Так вымывание частиц крах-
мала приводит к уменьшению кажущейся плотно-
сти образцов, по сравнению с образцами без вы-
мываемого наполнителя, с 0.58 до 0.26 г/см3, (бо-
лее ~ 2 раза).

Анализируя зависимости кажущейся плотно-
сти от параметров синтеза пористого материала,
можно сделать вывод о том, что для снижения
плотности образцов необходимо проводить про-
цесс синтеза при температуре 60°С и в качестве
катализатора использовать кислоту с концентра-
цией ~40 об. %.

На рис. 4. приведены данные по формирова-
нию общей, открытой и закрытой пористости об-
разцов ПВФ и ПВФ с крахмалом от температуры
синтеза и скорости перемешивания.

Общая пористость образцов, полученных из
пористого поливинилформаля с добавлением
крахмала, увеличилась с 55 до 84%, что на 25%
больше, чем у образцов ПВФ.

Изменение температуры синтеза практически
не влияет на общую пористость материала на ос-
нове ПВФ с крахмалом (79–82%), однако доля
открытых пор в материале возрастает с 45 до 78%
и уменьшается доля закрытых пор с 43 до 10%.
При температуре синтеза 60°С обеспечивается
наибольшая пористость образцов ПВФ с крахма-
лом, и доля открытых пор составляет ~78%, что

Рис. 4. Зависимость общей, открытой (Поткр) и закрытой (Пзакр) пористости от температуры синтеза: а – образцов ПВФ,
б – ПВФ с крахмалом; от скорости перемешивания реакционной системы в процессе синтеза: в – ПВФ с крахмалом.
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способствует увеличению водопогощения пори-
стого материала.

Повышение концентрации серной кислоты не
оказывает большого влияния на общую пори-
стость образцов (77–83%) ПВФ с крахмалом, од-
нако приводит к снижению доли открытых пор в
материале с 78 до 58% (на ~20%). Оптимальной
концентрацией кислоты-катализатора можно
считать значение 40 об. %, при которой достига-
ется максимальная общая пористость 83% и доля
открытых пор – 78%.

Основной характеристикой для избиратель-
ной сорбции воды фильтром ПВФ является водо-
поглощение (Wм, %), которое включает заполне-
ние водой открытых пор и проникание воды в мо-
лекулярную структуру ПВФ. В работе [3] было
показано, что в основном водопоглощение опре-
деляется открыто пористой структурой ПВФ (до
830%), а поглощение полимером составляет ~80%.

На рис. 5 показана зависимость водопоглоще-
ния пористых образцов из ПВФ и ПВФ с крахма-
лом от времени.

Кривая водопоглощения ПВФ выходит на
полное насыщение в течение 30–180 с, причем
максимальная сорбция воды достигается у образ-
цов ПВФ с крахмалом – 835%, для ПВФ – 410%.

При температуре синтеза ПВФ с крахмалом
60°С достигается наибольшая сорбция воды до
~900%, а повышение концентрации серной кис-
лоты с 40 до 70 об. % приводит к ее снижению с
700 до 422%.

Введение 10%-ного раствора крахмала при
синтезе ПВФ приводит к увеличению открытой
пористости и сорбции воды в ~2 раза по сравне-
нию с ПВФ, что способствует повышению эф-
фективность работы фильтров из ПВФ при отде-
лении воды от углеводородных топлив.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ

Впервые получены данные о влиянии вымыва-
емых наполнителей (крахмал) на формирование
пористой структуры в процессе синтеза ПВФ из
ПВС по реакции ацеталирования.

Установлено, что при оптимальных условиях
синтеза ПВФ введение крахмала в заданном ко-
личестве приводит к росту общей пористости с 58
до 84% и открытой пористости с 37 до 78%, при
этом сорбционная емкость по воде возрастает с
410 до 900%

Введение вымываемого наполнителя (крахмал)
увеличивает сорбционную способность ПВФ в
~2.25 раза по сравнению с ПВФ, что позволяет по-
лучать фильтры с высокой сорбционной емкостью.
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ВВЕДЕНИЕ
При описании извлечения целевого компо-

нента (ЦК) из пористых тел широкое распростра-
нение получила диффузионная модель. При этом
предполагается, что сплошная среда как бы одно-
родна и перенос ЦК в ней описывается обычным
уравнением диффузии. Таким образом внутрен-
няя структура пористого материала практически
игнорируется. Иногда она учитывается косвен-
ным образом путем введения некого эффектив-
ного коэффициента диффузии, отличного от мо-
лекулярного. Фактически основным уравнением
процесса является уравнение диффузии, а специ-
фика конкретного процесса извлечения ЦК учи-
тывается граничным и начальным условиями. Ре-
шение ряда задач экстрагирования на основе от-
меченной модели изложено, например, в работах
[1, 2]. В работе [3] предложено учесть влияние
структуры пористой среды изменением коэффи-
циента диффузии по координате. Уточнение рас-
четов по этой модели проведено в работе [4].
Один из подходов моделирования процессов в
двухкомпонентных (двухфазных) средах – по-
строение конкретной модели пористой среды,
как бы элемента осредненной структуры и далее
вывод уравнения процесса традиционными мето-
дами на основе выбранной модели пористого ма-
териала.

Сочетание конвективного переноса вещества с
диффузионным и другими обменными процессами
в пористой среде лежит в основе описания ряда
природных и технологических процессов [5–7].

В простейшем случае распространение вещества
в пористой среде моделируется уравнением кон-
вективной диффузии [7]. Однако эксперименты
нередко дают отклонения от решений соответ-
ствующих задач, опирающихся на диффузион-
ный закон Фика. Это обычно объясняют наличием
определенной структуры пористой среды, отлич-
ной от однородного континуума. Для описания
массопереноса в подобных средах вводят различ-
ные варианты каверн, застойных зон, пор различ-
ных масштабов и т.п. (см. например [5–11]). Рас-
пространены также двухкомпонентные модели
экстрагирования, промывки осадков и т.п. Под-
разумевается, что пространство, в котором проте-
кает процесс, состоит из двух взаимопроникаю-
щих континуумов. Между этими континуумами
происходит обмен веществом и другими характе-
ристиками процесса [11]. Наличие дополнитель-
ной структуры проявляется как своеобразный ре-
лаксационный процесс переноса в дисперсной
среде [11]. Отметим, что при описании сорбцион-
ных явлений математическая модель выглядит
также (аналогично), а в роли застойных зон
(и т.п., которых нет) выступает поверхность ча-
стиц среды [12]. В то же время отклонение от за-
кона Фика в пористой системе может описывать-
ся и в рамках однородного континуума введением
более сложного уравнения для потока вещества,
например максвелловского типа и т.п. [13–18].

В последнее время проявляется определенный
интерес к различного рода нестационарным воз-
действиям на дисперсные, в частности, пористые
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среды как импульсного типа [19, 20], так и перио-
дического [21−24, 25 стр. 385].

Нахождение аналитических выражений, кото-
рые несложно довести до графических иллюстра-
ций искомых функций – основная цель предло-
женной работы.

Здесь мы будем полагать, что пористую среду
можно смоделировать набором пор (каналов),
находящихся на достаточном удалении друг от
друга, чтобы можно было бы пренебречь их вза-
имным влиянием. В простейшем случае (на на-
чальном этапе исследования) будем также прене-
брегать движением жидкости вне поры, как и в са-
мой поре. Поры выходят на поверхность образца,
откуда целевое вещество переходит во внешнее
пространство по диффузионному закону (подчи-
няется уравнению диффузии).

Рассматриваемая задача состоит из традици-
онных уравнений диффузии в поре и снаружи ее,
граничных условий согласования концентрация
ЦК и потоков вещества. Постановка задачи пред-
полагает, что при t < 0 все вещество сосредоточе-
но в поре. При t = 0 пора “открывается” и начина-
ется диффузионный процесс выхода ЦК из поры
в окружающее пространство. Будем считать ко-
эффициент диффузии в поре и внешней области
совпадающими. Известно, что при наличии цир-
куляционного течения в поре можно ввести эф-
фективный коэффициент диффузии [26], значе-
ния которого выше молекулярного, т.е. отмечен-
ное равенство коэффициентов диффузии может

быть нарушено. Схематически структура среды
(пора) представлена на рис. 1.

Обычно для описания процесса массопереноса в
поре и вне ее предполагаются свои, но взаимосвя-
занные уравнения. Здесь же анализируется реше-
ние без подобного представления, однако в месте
контакта поры и внешнего пространства гранич-
ные условия четвертого рода были несколько
упрощены.

ЗАДАЧА ДЛЯ ЕДИНИЧНОЙ ПОРЫ [27]
Уравнения и дополнительные условия задачи

могут быть записаны в следующей форме. В обла-
сти I (0 ≤ r < ∞), (0 < z < ∞) концентрация C1 (r, z, t)
удовлетворяет уравнению

начальному условию C1(r, z, 0) = 0, граничным
условиям

где  – функция, вид которой определяется в
ходе решения. Условия на бесконечности:

, при r  ∞, , при z  ∞.
В области II мы имеем одномерное уравнение

диффузии

и условия

(1)

Основной интерес для нас представляет вели-
чина полной массы ЦК в поре,

Для функции M(t) приближенное решение
сформулированной задачи получено в работе [27]
и имеет вид

(2)

где введены безразмерное время и безразмерная
характеристика поры.

∂ ∂ ∂∂   + = 
 ∂ ∂ ∂∂

2
1 1 1

2
1 1 ,C C Cr
r r r D tz

( )
=

≤ <∂ =  < < ∞∂ 
1

0

,  0   
 

0,   ,z

f t r RC
R zz

( )f t

→1  0C → →1  0C →

∂ ∂=
∂∂

2
2 2

2
1C C
D tz

( ) =
= =−

∂ ∂= = =
∂ ∂

2 2
2 0z 0

z 0 z
, 0, .

l

C Cf t C C
z z

( ) ( )
−

= 
0

2 , .
l

M t C z t dz

( ) ( )
( )[ ]

∞ − ξ −ττ ξ = ×
π + − + ξ

×


2

2
0 0

2

2

(1 cos )exp, 2
1 sin 2 sin sin 1

sin ,

x xM
M x x x

x dx
x

τ = ξ =2 ,   ,Dt R
ll

Рис. 1. Форма поры в осадке.
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– относительная ширина поры, D – коэффици-
ент диффузии, t – размерное время, l – глубина
поры, R – радиус поры. Отметим, что в рамках
принятого приближенного анализа из работы [27]
целесообразно рассматривать поры с малым зна-
чением относительной толщины поры 

Решение в форме (2) непосредственно неудоб-
но (сложно) для практического использования.
Поэтому была поставлена задача численного ин-
тегрирования выражения (2) и аппроксимации
результата формулой достаточно простого вида.
Это является одной из главных целей работы.
Второй целью было проверить пригодность
асимптотических формул (3) при больших и ма-
лых значениях времени, сопоставив их с результа-
том численного интегрирования выражения (2).
И, наконец, построение математической модели
массопереноса при внешнем обтекании поры.

Заметим, что при  при подсчете интегра-
ла (2) численным методом, в частности в системе
MathCAD возникает неточность, связанная с
тем, что область, влияющая на значение инте-
грала, фактически сосредоточена в окрестности
точки x = 0. Поэтому для уточнения поведения
функции (2) целесообразно установить ее поведе-
ние при больших и малых значениях времени.
Этого можно достичь аналитическими методами,
которые приводят к асимптотическим формулам
для выражения (2)

(3)

Заметим, что в типичных задачах данного
класса расчет кинетических кривых извлечения
ЦК при промежуточных значениях времени до-
вольно затруднителен. Поэтому исследователи
часто ограничиваются только получением асимпто-
тических зависимостей для количества извлеченно-
го вещества при малых и больших значениях време-
ни, подобных представленных формулами (3).

На рис. 2 представлены отдельные кривые,
описывающие извлечение ЦК из поры. На этом
рисунке показаны три кривые (2 − ξ = 0.15, 3 −
ξ = 0.25 и проходящая между ними линия ξ = 0.2),
демонстрирующие тенденцию процесса при
уменьшении параметра ξ. Там же показана пре-
дельная кривая ξ → 0 (линия 1), которая опреде-
ляется выражением (5).

Результаты расчетов по формуле (2) с доста-
точной для практики точностью были аппрокси-
мированы зависимостью:

(4)
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при выборе которой, в стиле аппроксимации Па-
де [28] использованы асимптотические формулы (3).
Получена аппроксимационная зависимость па-
раметра b от ξ в виде b = 0.1766ξ−0.001. О точности
аппроксимации можно судить из сопоставления
кривых 1 и 2 на рис. 3. Кривая 1 отвечает числен-
ному расчету интеграла (2), а кривая 2 представля-
ет формулу (4) при том же значении ξ = 0.25 (b =
0.048). Максимальное по абсолютной величине
отклонение этих кривых составляет 0.043.

В принципе при достаточно тонкой поре ξ =
= R/l  1 можно рассматривать и искривленную
пору. При этом уравнение диффузии в поре со-
храняет свой вид, а координату z можно считать
криволинейной.

При малых значениях параметра относитель-
ной толщины ξ = R/l расчет интеграла по формуле (2)
осложняется, поскольку знаменатель подынте-
грального выражения стремится к нулю в точках
xk = π(2k + 1)/2, k = 0, 1, 2 … В этом случае расчеты
можно вести по формуле, полученной стандарт-
ными методами математической физики

(5)

При больших значениях времени в зависимо-
сти (5) превалирует первое слагаемое, так что
асимптотическое поведение M/M0 при 
определяется выражением

(6)

При малых значениях времени для соотноше-
ния (5) имеет место то же асимптотическое выра-
жение, что и в случае ξ ≠ 0, т.е. вторая формула (3).
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Рис. 2. Зависимость массы ЦК в поре как функция
времени.
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На рис. 2 формулу (5) представляет кривая 1.
Приближенную формулу (4) также можно под-
корректировать, учитывая (6).

Формулу (5) можно вывести, если использовать
промежуточные результаты работы [27 стр. 368],
в которые можно подставить ξ = 0 и далее следо-
вать [27]. Заметим, что указанная процедура сво-
дится к решению следующей задачи для уравне-
ния диффузии:

После решения этой задачи, т.е. определения
функции C(z, t), нужно проинтегрировать резуль-
тат по z в пределах (−l, 0), чтобы получить полное
количество вещества в поре. Данная процедура и
приводит к зависимости (5).

Обратим внимание на качественное изменение
формулы для массы ЦК. Если ранее при больших
значениях времени мы имели степенной характер
изменения количества извлеченного ЦК (первая
формула (3)), то теперь, согласно (6) более быстрое
(экспоненциальное) убывание массы ЦК.

ЗАДАЧА ПРИ НАЛИЧИИ КОНВЕКТИВНОГО 
ДВИЖЕНИЯ В ПРОТОЧНОЙ ЧАСТИ

Рассмотренная выше модель (1)−(6) предпо-
лагает отсутствие движения жидкости в области
вне поры. В крайнем случае ее можно использо-
вать при малых (в соответствующем масштабе)
скоростях движения сплошной среды. При этом
можно считать, что суммарная масса ЦК в за-
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стойной зоне сохраняется. Это может быть доста-
точно точным только не начальной стадии про-
цесса, когда допустимо пренебречь веществом,
покинувшим пористое тело. Ведь какой бы малой
не была скорость переноса вещества, через доста-
точно большое время остальную часть пористого
тела покидает значительная часть ЦК. Однако,
данную модель можно положить в основу более
общей модели, связанной с учетом конвективно-
го переноса массы в зоне вне поры. В известном
смысле предлагаемая модель будет аналогична в
рассмотренной работе [8].

Структура пористой среды такова: имеется
проточный канал, застойные зоны, между ними
происходит массообмен, опирающийся на урав-
нение диффузии. Обозначим G1 и G2 концентра-
ции целевого компонента соответственно в про-
точной части и застойной зоне. Уравнение пере-
носа вещества в проточной части запишем в
традиционной форме, пренебрегая продольным
перемешиванием.

(7)

где t – размерное время; z – размерная координа-
та вдоль капилляра; u – скорость переноса в кана-
ле (проточной части), которая является постоян-
ной; K – коэффициент массообмена, который, в
частности, учитывает доли проточных и застой-
ный объемов в пористом теле.

Величина G2 в предполагаемой модели будет
связана с G1 алгебраическим образом, опираясь
на решение для единичной поры (2), а именно:

(8)

где G0 – концентрация ЦК в начальный момент
времени. Здесь учтено, что движущей силой про-
цесса массопереноса в поре является выражение в
скобках в зависимости (8). Во всяком случае так
будет при t = 0, когда G1 = 0, M = 1 для рассмот-
ренной выше проблемы (2). В качестве рабочей
гипотезы мы распространяем эти положения на
любые значения времени. В таком случае, под-
ставляя выражение (8) в уравнение (7), получаем
единственное уравнение для определения кон-
центрации ЦК в проточной части:

(9)

В отличие от работы [8] принимаем, что в на-
чальный момент времени ЦК (извлекаемое веще-
ство) находится не только в застойной части, но и
в проточной, т.е. рассматриваем задачу промыв-
ки, когда выполняется начальное условие:

(10)

Замыкает задачу определения G1 из уравнения (9)
граничное условие:

( )∂ ∂+ + − =
∂ ∂

1 1
1 2 0,G Gu K G G

t z

( )= −2 0 1 ,G MG G M

( )∂ ∂+ + + =
∂ ∂

21 1
1 01 .G Gu K M G KG M

t z

( ) =1 0,0 .G z G

Рис. 3. Функция M. 1 – зависимость (2), 2 – формула (4).
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(11)

которое соответствует подаче на вход пористого
слоя z = 0 промывной жидкости, не содержащей
извлекаемого вещества.

Целесообразно задачу (9)–(11) привести к без-
размерному виду. Удобно ввести следующие без-
размерные переменные и параметры:

(12)

Теперь эту задачу можно представить так:

(13)

(14)

Мы для краткости записали функцию М, как
зависящую только от безразмерного времени ζ,
опустив в этой записи два параметра ξ = a/l и T,
т.е. следовало бы писать используемое соотноше-
ние (2) в виде: M(Tζ, ξ). Фактически функция М
зависит от двух безразмерных переменных.

Сформулированную задачу можно решить ме-
тодом характеристик [29]. Удобно при введении
уравнений характеристик рассмотреть два случая.

1) Пусть x ≥ ζ. Будем искать решение уравне-
ния (13) на линиях (характеристиках), определяе-
мых уравнением

(15)

Тогда производная функции С[x(ζ), ζ] вдоль
характеристик равна

(16)

Согласно уравнениям (13) и (15), в данном ва-
рианте функция C будет зависеть только от без-
размерного времени ζ. Поле характеристик для
уравнения (13) представлено на рис. 4. При ζ = 0,
т.е. в точке x0 (рис. 4) значение функции C, со-
гласно первому условию (14) равно единице. Ли-
нейное уравнение (16) при отмеченном началь-
ном условии имеет решение

(17)

2) Пусть x < ζ. В таком случае уравнение харак-
теристик удобно определить уравнением [факти-
чески соответствующим (15)]

(18)

( ) =1 0,  0,G t

ζ = = = = 2
1 0;    ;  ;  .Kt C G G x Kz u T D Kl

( )( ) ( )∂ ∂ ζ
ζ

+ + + =
∂ ∂

ζ21 ,C C M C M
x

= ζ = ≥ ≥( ) ( ) (,  0 1; 0, 0;   0 .)0;C x C x z

( )= => = ζ + ≥
ζ 0  01 ,    0 .dx x x x

d

( ) ( )[ ]∂ ∂= + ζ= − +
ζ ∂ζ ∂ ζ

ζ2 1 .dC C C dx M M C
d x d

( ) ( )[ ]

( ) ( )[ ]

ζ

ζ ζ

  ζ = − + × 
  

    × + +  
     



 

0

2

0 0

, exp 1

λ λ exp 1 1 .

tC x M y dy

M d M y dy

ζ = => ζ = + ζ ζ ≥0 01 ,    0.d x
dx

Хотя все характеристики образуют поле пря-
мых линий с единичными наклоном, мы счита-
емся с тем, что в данном случае характеристика
будет стартовать с границы x = 0 (см. рис. 4).
Уравнение (16) заменяется следующим:

(19)

При интегрировании этого уравнения фикси-
руем характеристику условием ζ0 = const. После
интегрирования решения величину ζ0 следует за-
менить на ζ0 = ζ – x, согласно соотношению (18).
При этом будет осуществлен переход к полю ха-
рактеристик, лежащих выше (рис. 4) разграничи-
тельной характеристики ζ = x. Граничным услови-
ем к уравнению (19) будет служить граничное
условие (14), т.е. C в точке ζ0 равна нулю. Имеем,
после интегрирования уравнения (19), выражение

(20)

Используя функцию Хевисайда: H(z) = 1 (z > 0)
и H(z) = 1 (z ≤ 0), решение уравнения (13) в обла-
сти x > 0, ζ > 0 можно представить следующим об-
разом

(21)

( )[ ] ( )+ + + ζ = + ζ > ζ2
0 01 ,    .dC M x C M x x

dx

( ) ( )[ ]

( )

( )[ ]

  ζ = − + + ζ − × 
  

× + ζ − ×

  × + + ζ − < ζ 
  







0

2

0
λ

0

, exp 1

λ λ

exp 1 ,   .

x

x

x

C x M y x dy

M x d

M y x dy x

( ) ( ) ( ) ( ) ( )ζ = − ζ + ζ − ζζ, ,   .t xC x C H x C x H x

Рис. 4. Поле характеристик уравнения (13).
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В силу несогласованности начального и гра-
ничного условий (14), т.е. C(x → 0, 0) ≠ C(0, ζ → 0)
на разделяющей две области характеристике ζ = x
будет реализовываться скачок концентраций ЦК,
который определяется предельной разностью ре-
шений (17) и (20) при x = ζ и будет равен

(22)

Графики этой функции при нескольких значе-
ниях параметра ξ представлены на рис. 5. Графи-
ки рис. 5 построены при T = 1, что не ограничива-
ет общность, поскольку функция M зависит от
времени как от переменной ζK, т.е. при других
значениях критерия T кривые рис. 5 простым пе-
ресчетом.

Расчеты проводились при ξ = 0,01; 0,05; 0,1;
0,15; 0,2; 0,25; 0,3, поскольку согласно результа-
там работы [27] параметр ξ должен быть малым,
поэтому мы и взяли приведенные значения для
параметра ξ. Из графиков рис. 5 видно, что кри-
вые при перечисленных значениях ξ настолько
близки, что не имеет смысла их нумеровать.

На рис. 6 приведена характерная кривая для
решения задачи при ξ = 0.25, T = 1 и значении
безразмерной координаты x = 0.4. Пусть L – тол-
щина пористого слоя, значения которого в без-
размерных координатах  = LK/u. Если ζ < l или
t < L/u (L/u – время переноса через слой), то вол-
на концентраций еще не доходит до края слоя z = L
и на выходе из слоя скачок не наблюдается.

Скачок концентраций возникает поскольку
наша модель не учитывает продольного переме-
шивания, которое можно представить в уравне-

( )[ ]
ζ

−

  Δ = − = − + 
  
ζ
0

( ) exp 1 .t x xC C C M y dy

*l

нии диффузионного переноса (7) слагаемым
∂2G1/∂z2, где  – коэффициент продольного

перемешивания. В этом случае безразмерное
уравнение (13) перепишется так:

(23)

При малых значениях параметра ε влияние
продольного перемешивания сказывается в обла-
стях с резким изменением концентраций ЦК. В
данном случае это в окрестности скачка, то есть
линии x = ζ. В работе [30 стр. 297] показано, что в
главном приближении учесть роль слагаемого
ε∂2С/∂x2 можно заменив функцию Хевисайда в
выражении (21) на дополнительную функцию ве-
роятности

определенных аргументов. И следуя [30] нужно
представить функцию C (21) в определенном виде.

 ( (24)

График зависимости (24) при тех же остальных
параметрах приведен на рис. 6. Линия 2 рис. 6 по-
казывает, что данная модель приводит к типич-
ной форме кривых промывки осадков. При этом
в модели присутствует два критерия подобия ξ и T.
Причем роль критерия T сводится к растяжению
или сжатию кривых вдоль временной переменной.

*D *D

( )[ ]

( )

∂ ∂+ + + ζ ξ =
∂ζ ∂

∂= ζ ξ + ε ε =
∂

2
2

2 2

1 ,

*, , .

C C M T C
x

D KCM T
x u

( )
∞

= − 22erfc exp( )
π z

z t dt

( )

( ) ( )

ζ =
    − ζ − ζ= + ζ    ζ ζ    

ζ

,

1 erfc , erfc .
2 2 ε 2 εt x

C x

x xC C x

Рис. 5. Графики скачка концентрации ЦК.
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Функция erfc описывает локальное поведение
решения в окрестности линии ζ = x, т.е. в движу-
щейся со скоростью u системе координат, когда
источники массы вносят в решение пренебрежи-
мый вклад. Зависимость (24) удовлетворяет до-
полнительным условиям при x → 0 и ζ → 0, когда
ε  1. В окрестности точки x = 0, ζ = 0 локальный
анализ решения приводит к соотношению

(25)

т.е. к известному выражению [31стр. 250, 32 стр. 54]
для автомодельной задачи теплопроводности.
Здесь

– интеграл вероятности. Мы специально записа-
ли правую часть формулы (25) в размерных пере-
менных, чтобы показать, что коэффициент мас-
сообмена K не влияет на решение в принятом
приближении.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ

Построены графики кинетических кривых из-
влечения ЦК из поры при различных значениях
относительной ширины поры ξ. Предложена и
проверена аппромаксионная формула для описа-
ния извлечения ЦК из поры. Приведены также
графики асимптотических зависимостей при ма-
лых и больших значениях времени и визуальным
способом убедились в их пригодности в опреде-
ленном интервале времени, зависящем от отно-
сительной толщины поры. На основе решения за-
дачи массообмена для единичной поры предло-
жена математическая модель для описания
процесса при наличии проточного и застойного
объемов в пористой среде. Возможно строить и
другие модели данного типа. Показано, как учет
продольного перемешивания позволяет сглажи-
вать разрывы концентрации. Наличие трех (при
учете продольного перемешивания) критериев
подобия придает математической модели доста-
точную гибкость, что позволяет добиваться хоро-
шего соответствия модели экспериментальным
данным.

ОБОЗНАЧЕНИЯ

B параметр в формуле (4)

C1, C2
концентрация целевого компонента вне 
поры и внутри ее соответственною

D коэффициент диффузии

коэффициент продольного перемешивания

!

( )
  ζ = =     ζ   

, erf erf ,
2 ε 2 τ

*

x zC x
D

= −erf 1 erf( ) ( )z c z

*
D
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Методом молекулярной динамики проведено моделирование неидеальных леннард-джонсовских
смесей. Определены значения давления, внутренней энергии, химического потенциала и коэффициен-
тов диффузии в зависимости от состава и плотности. Неидеальное поведение смесей задавалось пара-
метрами в правилах смешения для потенциала межмолекулярного взаимодействия. Рассмотрено четы-
ре варианта значений таких параметров. Термодинамическая согласованность рассчитанных термоди-
намических свойств была проверена с использованием выражения Гиббса–Дюгема. Вычислена
величина избыточной энтропии, и показана ее связь с эйнштейновскими коэффициентами диффу-
зии. Определен параметр в уравнении регрессии, которое связывает избыточную энтропию с эйн-
штейновскими коэффициентами диффузии. Его значение получилось 0.8, что близким к значени-
ям в аналогичных выражениях для других веществ.
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ВВЕДЕНИЕ

Физико-химические свойства веществ состав-
ляют значительную часть исходной информации,
необходимой для моделирования и проектирова-
ния процессов химической технологии. Однако
экспериментальные данные ограничены и не все-
гда доступны. Особенно это касается коэффици-
ентов молекулярного переноса массы в жидких
растворах. Для многокомпонентных смесей эта
ситуация заметно усложняется. Во-первых, уве-
личение количества компонентов рассматривае-
мой системы, приводит к росту числа степеней
свободы и увеличению трудоемкости экспери-
ментальных исследований. Во-вторых, измеряе-
мые экспериментально коэффициенты диффу-
зии зависят от системы отсчета и имеют вид мат-
рицы, что связано с влиянием на поток одного
компонента градиентов концентраций всех ком-
понентов смеси. Так же перекрестные эффекты в
межмолекулярном взаимодействии в неидеаль-
ных смесях могу существенно влиять на диффу-
зию компонентов смеси.

Рассчитать коэффициенты молекулярной
диффузии в многокомпонентных жидких смесях
возможно методами молекулярной динамики.
В этом случае на основе молекулярного модели-
рования обычно рассчитываются так называемые

эйнштейновские коэффициенты диффузии ком-
понентов смеси, которые по смыслу характеризу-
ют подвижность молекул в равновесных условиях.
Далее используя различные теории, например не-
зависимых диффузионных потоков можно полу-
чить связь между матрицей коэффициентов диф-
фузии и эйнштейновскими коэффициентами [1].
Применение методов молекулярного моделиро-
вания оказывается эффективным, но достаточно
трудоемким. Поэтому для практических инже-
нерных расчетов желательно иметь полуэмпири-
ческие выражения, связывающие диффузионные
свойства компонентов смеси со свойствами чи-
стых веществ и их смесей которые несложно из-
меряются в физическом эксперименте. Известны,
например корреляции коэффициентов диффузии
с вязкостными свойствами [2, 3]. Одним из таких
подходов является установление связи между
транспортными свойствами веществ с избыточ-
ной энтропией [4]. Использование избыточной
энтропии широко рассматривается как фактор мас-
штабирования термодинамических свойств [5] в
гипотезе глобального изоморфизма. Связь избы-
точной энтропии с коэффициентами молекуляр-
ного переноса массы была продемонстрирована
на множестве чистых веществ [6]: углеводородах
[7–11], хладагентах и их смесях [12], модельном
леннард-джонсовском флюиде [13–15], металлах
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[16], веществах имеющих дипольный момент [17].
В статье [18] показана связь коэффициентов диф-
фузии с энтропией для переохлажденных бинар-
ных смесей. Используемые в указанных работах
выражения имеют различный вид, однако стоит
отметить, что добиться высокой точности описа-
ния коэффициентов диффузии широкой области
термодинамических состояний (пар, жидкость,
сверхкритическая) оказывается возможно с ис-
пользованием небольшого количества парамет-
ров. Для некоторых классов веществ данные па-
раметры получаются универсальными, т.е имеют
близкие значения, что очень важно для практиче-
ского применения.

В данной работе методом молекулярной дина-
мики определены термодинамические свойства и
коэффициенты молекулярной диффузии в не-
идеальных леннард-джонсовских смесях при раз-
личной плотности и составе. Рассмотрено не-
сколько вариантов возникновения неидеального
поведения смесей, за счет перекрестных парамет-
ров межмолекулярного взаимодействия. Для ис-
следуемых систем была показана корреляционная
связь коэффициентов диффузии компонентов с
избыточной энтропией.

МОЛЕКУЛЯРНОЕ МОДЕЛИРОВАНИЕ

Межмолекулярное взаимодействие в рассмат-
риваемых бинарных смесях, состоящих из ком-
понента А и В описывалось потенциалом Лен-
нарда–Джонса:

(1)

где  – глубина потенциальной ямы,  – расстоя-
ние между атомами, где потенциал равен нулю.
Для потенциала (1) термодинамические величи-
ны удобно представлять в безразмерном виде:

энергия , температура , давление

, числовая плотность , хи-

мический потенциал , коэффициент диф-
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фузии , время , где  – кон-

станта Больцмана, N – количество частиц.
Компоненты смеси имели одинаковую массу

, размер  и энергию взаимодей-
ствия . Неидеальное поведение данной
смеси задавалось параметрами перекрестного
взаимодействия в виде εAB/εAA и σAB/σAA. Для иде-
альной смеси значения этих параметров равны
единице. Таким образом, можно представить че-
тыре варианта неидеальных леннард-джонсовых
смесей, отличающихся отклонением перекрест-
ных параметров от единицы в большую или мень-
шую сторону. Значения перекрестных парамет-
ров используемых в работе представлены в табл. 1.

Одинаковые значения параметров потенциала
межмолекулярного взаимодействия чистых ком-
понентов позволили сократить количество чис-
ленных экспериментов, т.к. свойства компонен-
тов будут симметричны относительно 50% соста-
ва. Молекулярно-динамическое моделирование
проводилось с использованием программного
пакета gromacs 2020.1 [19–21]. Исследуемые си-
стемы содержали 8000 молекул. Использовался
NVT ансамбль, ячейка представляла из себя куб,
размеры которого определялись плотностью си-

стемы . Использовались периодические

граничные условия, радиус обрезания потенциа-
ла межмолекулярного взаимодействия (1) состав-
лял 8.3σ.

Всего было проведено 9 млн. итераций инте-
грирования уравнений движения (шаг интегри-
рования по времени Δt* = 0.0003) из них 1 млн от-
водился на установление термодинамического
равновесия. Температура в системе поддержива-
лась с использованием термостата Носе–Гувера.
Внутренняя энергия системы определялась по
следующему выражению:

(2)

где  – усреднение по времени моделирования,
нижние индексы соответствуют номеру молекулы.

Давление определялось путем усреднения ви-
риала сил:

(3)

где  – сила взаимодействия между ча-

стицами i и j, r – расстояние между этими части-
цами.
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Таблица 1. Параметры перекрестного взаимодействия

Вариант εAB/εAA σAB/σAA

1 1.2 1
2 0.8 1
3 1 0.933
4 1 1.066
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АНАШКИН и др.

Коэффициент диффузии для компонента k
определялся по уравнению Эйнштейна [22]:

(4)

где r – вектор положения частицы в пространстве.
Траектории молекул записывались после каж-

дых 2000 шагов интегрирования уравнения дви-
жения. Далее с использованием полученных тра-
екторий определялся химический потенциал
каждого из компонентов смеси методом добавле-
ния тестовой частицы по выражению [23]:

(5)

где  – изменение энергии системы после до-
бавления тестовой частицы. Для каждой записы-
ваемой конфигурации частиц в моделируемой
ячейке проводилось 100000 попыток добавления
тестовой молекулы.

РЕЗУЛЬТАТЫ И ОБСУЖДЕНИЕ

Для всех 4 рассмотренных вариантов неиде-
альных смесей моделирование проводились при
температуре . Таблица с рассчитанными
значениями коэффициентов диффузии, энер-
гии, давления, химического потенциала от плот-
ности и состава выложены в открытый доступ по
ссылке [24]. На рис. 1 представлены зависимости
химического потенциала компонента от мольной
доли. Видно, что для 1 и 2 вариантов параметров
смешения, когда изменяется параметр , хими-
ческий потенциал имеет линейную зависимость
от состава. При этом наклон линии не зависит от
плотности смеси. В случае, 3 и 4 вариантов, когда
изменяется параметр смешения , химический
потенциал имеет более сложную зависимость от
концентрации. Для удобства обработки результа-
тов моделирования и получения выражения для
энтропии химический потенциал для неидеаль-
ных смесей вариантов 1 и 2 описывался линейной
зависимостью:

(6)

для вариантов 3 и 4 полиномом 3 степени:

(7)

где  – химический потенциал чистого компо-
нента, значение которого было определено по
уравнению состояния [25], ,  и  – параметры.
Используемые аппроксимации представлены на
рис. 1 в виде линий.
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Корректность результатов моделирования бы-
ла проверена с использованием уравнения Гибб-
са–Дюгема:

(8)

где s – удельная энтропия,  – удельный объем.
Так как в данной работе температура системы бы-
ла постоянная  = 0. Поставляя производные
химических потенциалов из выражений (6) и (7),
и интегрируя по  можно получить выражения
давления для вариантов 1 и 2:

(9)

и вариантов 3 и 4:

(10)

где  – давление чистого леннард-джонсовского
флюида при заданной плотности, определяемое
по уравнению состояния [25]. На рис. 2 представ-
лено сравнение результатов численного экспери-
мента где давление определялось по (3) с расчетами,
полученными по выражениям (8) и (9). Из рисун-
ка 2 видно хорошее совпадение значений давления,
что свидетельствует о термодинамической согла-
сованности полученных результатов.

Энтропия системы определялась из известно-
го термодинамического выражения:

(11)

где u – удельная внутренняя энергия. Подставляя
в (11) выражения для химических потенциалов
(6), (7) и проинтегрировав можно получить зави-
симость энтропии от состава. В случае описания
химического потенциала линейной зависимо-
стью от состава (варианты 1 и 2) полученное вы-
ражение выглядит следующим образом:

(12)

для вариантов 3 и 4:

(13)

где Δu – разница удельной энергии компонента в
смеси и его удельной энергии как чистого вещества.

На рис. 3 представлена зависимость логарифма
отношения коэффициента диффузии компонен-
та в смеси к диффузии чистого компонента, рас-
считанных по (3) от избыточной энтропии. По-
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Рис. 1. Зависимость химического потенциала от кон-
центрации при различной плотности, геометриче-
ские фигуры – численные эксперимент, линии – ап-
проксимации по выражениям (6) и (7); a – вариант
смешения 1, б – вариант смешения 2, в – вариант
смешения 3, г – вариант смешения 4.
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Рис. 2. Зависимость давления от концентрации при
различной плотности; геометрические фигуры – ре-
зультаты численного моделирования, линии – ре-
зультаты по выражениям (8) и (9); a – вариант смеше-
ния 1, б – вариант смешения 2, в – вариант смешения 3,
г – вариант смешения 4.
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следняя определялась по ((12), (13)) как: ,
где  – удельная идеальная энтро-
пия, в рассмотренном здесь случае она равняется
энтропии чистого компонента . Видно,
что для всех исследуемых вариантов правил сме-
шения можно выделить общую закономерность
близкую к линейной. Наибольшие отклонения от
этой зависимости наблюдаются в основном, ко-
гда значение избыточной энтропии близко к ну-
лю, что соответствует области малых концентра-
ций одного из компонентов смеси. В этой обла-
сти, коэффициент диффузии, рассчитываются с
наибольшей статистической неопределенностью.
Это также видно из рис. 4.

В данной работе для описания зависимость
коэффициента диффузии от энтропии применя-
лось выражение:

(14)

где  – коэффициент диффузии чистого компо-
нента, Решая задачу линейного регрессионного
анализа, было определено значение параметра A
в (14), равное 0.8 (показано на рис. 3 сплошной
линией). В работе [14] для описания чистого лен-
нард–джонсовского флюида значение аналогич-
ное параметра в корреляции равнялось 0.7. Также
близкие к 0.8 значения параметров были найдены
для описания жидкой фазы в работе [17]: для воды –

Δ = − ids s s
= +A A B Bids s x s x

( )= 0ids s n

( ) ( ) ( )= Δ0
** , exp ,D x n D n A s

0D

0.7621, аммиака – 0.6264, метанола – 0.8633, эта-
нола – 0.8387. Это может свидетельствовать о не-
котором универсальном значении параметра,
связывающего коэффициенты диффузии и эн-
тропию как для чистых веществ, так и для смесей.

Сравнение результатов расчетов коэффициен-
тов диффузии полученных по выражению (4) со
значениями, полученными по выражению (10)
представлено на рис. 4. Видно хорошее каче-
ственное и количественное согласование расчетов
по полученной здесь корреляционной зависимости
с результатами численного моделирования.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ

На модельной бинарной леннард–джонсов-
ской неидеальной смеси показана возможность
расчета коэффициентов диффузии компонентов
по данным о свойствах чистых компонентов и из-
быточной энтропии смеси. На практике предло-
женный подход может быть использован сов-
местно с моделями для описания коэффициентов
активности [26]. Соотношение, связывающее
эйнштейновские коэффициенты диффузии с из-
быточной энтропией имеет всего один параметр,
значение которого может иметь некоторое уни-
версальное значение для широкого круга чистых
веществ и смесей. В этом смысле представляется
перспективным дальнейшие исследования рас-

Рис. 3. Зависимость отношения логарифмов коэффициентов диффузии от избыточной энтропии; геометрическими
фигурами показаны различные варианты правила смешения, линия – аппроксимирующая кривая.
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смотренного здесь подхода для описания диффу-
зии в смесях реальных веществ.
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Мы представляем основанную на данных суррогатную модель химической кинетики окисления во-
дорода воздухом с использованием рекуррентных нейронных сетей и нейронных сетей с прямой
связью. Потенциальным применением работы является использование машинного обучения в ре-
шении уравнений аэрогидродинамики, что необходимо в разработке и оптимизации современных
химических технологий. Анализируется чувствительность результатов к размеру набора данных и
параметрам сети. Показано что нейронные сети значительно превосходят по скорости расчета пря-
мое численное решение кинетических уравнений, в зависимости от постановки задачи и числа на-
чальных условий, для которых одновременно предсказываются результаты. Для семикомпонентно-
го реакционного механизма в адиабатической системе, обученная на выборке из одного миллиона
начальных условий модель позволила предсказать зависимости концентраций и температуры от
времени на интервале в 20 микросекунд со среднеквадратичным отклонением, не превышающим
2%. Однако были выявлены и точки с большими отклонениями, достигающими 10%, прежде всего
для компонентов, концентрации которых малы. Результаты работы продемонстрировали значи-
тельный потенциал методов машинного обучения для моделирования химических превращений в
решателях вычислительной аэрогидродинамики. Ресурсами увеличения точности являются:
(а) раздельное моделирование краткосрочной и долгосрочной динамики; (б) повторная оптимиза-
ция параметров сети даже при незначительных модификациях реакционного механизма; (в) разра-
ботка более универсальных подходов для соблюдения законов сохранения; (г) применение физиче-
ски информированного машинного обучения.

Ключевые слова: численное моделирование химических процессов, горение, детонация, детонация,
нейронные сети, глубокое обучение
DOI: 10.31857/S004035712302001X, EDN: EHTFPC

ВВЕДЕНИЕ
Моделирование систем с химическими реак-

циями и фазовыми переходами на сегодняшний
день является одной из самых сложных проблем в
вычислительной аэрогидродинамике (ВАГД) при
разработке и оптимизации химико-технологиче-
ских процессов и оборудования. Реакционная
способность вызывает быстрое изменение
свойств фаз: химического состава, удельного ве-
са, температуры, давления и вязкости. Близкое к
адиабатическому изменение ключевых величин,
влияющих на тепломассоперенос, может проис-
ходить значительно быстрее, чем кондуктивный
или конвективный перенос вещества по системе.
Если уравнения переноса решаются на простран-
ственно-временной сетке, то обыкновенные
дифференциальные уравнения (ОДУ) химиче-
ской кинетики решаются для каждого узла сетки
с временной дискретизацией на порядки более

тонкой по сравнению с дискретизацией, доста-
точной для решения уравнений тепломассопере-
носа между узлами. Помимо высоких вычисли-
тельных затрат, уравнения химической кинетики
отличаются большим разнообразием и специфи-
кой: реализация различных уравнений кинети-
ки, характерных для газов, жидкостей и межфаз-
ных границ в универсальном решателе ВАГД
сильно утяжеляет и без того изобилующий част-
ностями программный продукт.

Очевидным решением проблем является сур-
рогатное моделирование (СМ) на основе машин-
ного обучения (MО): если указаны компоненты и
диапазон условий, представляющих интерес, ста-
тистическая СМ обучается на большом наборе
данных, сгенерированном путем решения OДУ
химической кинетики с различными начальными
условиями. Численное решение ОДУ на времен-
ной сетке в данном подходе считается верным.

УДК 541.126



210

ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ  том 57  № 2  2023

АКЕВЕЙЕ и др.

Обученная модель, реализованная в решателе
ВАГД, используется для “прогнозирования” ре-
зультатов решения ОДУ на каждом узле на каж-
дом временном шаге решателя уравнений пере-
носа. Статистическая модель может повысить
вычислительную эффективность и универсаль-
ность решателя, хотя и с определенными потеря-
ми в точности [1–10].

Методы машинного обучения быстро набира-
ют популярность в химической кинетике. Усилия
направлены на достижение больших целей, таких
как оптимизация констант скорости (например,
обзор [1]) и энергий активации химических реак-
ций [2], упрощение механизмов [3], прогнозиро-
вание энергий сольватации [4] и диссоциации [5].
Однако, начиная с конца 90-х годов, значитель-
ные усилия вкладываются в повышение эффек-
тивности решателей с помощью статистических
подходов, основанных на данных. В литературе
описан ряд попыток внедрения моделей на осно-
ве машинного обучения для предсказания изме-
нения свойств фаз в решателях ВАГД [6–10], в т.ч.
модели МО встраивались в весьма старые (но вы-
числительно эффективные коды), написанные
еще на Фортране. Однако большинство этих по-
пыток (что и естественно) пока носят либо скорее
демонстрационный характер, либо решают очень
конкретные задачи. В целом идея СМ для ускоре-
ния расчетов кинетики хорошо понятна. Бласко
и др. [11] представили СМ на основе искусствен-
ной нейронной сети (ИНС) для горения метана.
Точность предсказания в этой первой попытке
вряд ли можно признать удовлетворительной.
Тот же коллектив [12] представил одноступенча-
тый интегратор на основе ИНС для моделирова-
ния горения природного газа. Чен и др. [13] сов-
местили линейные вычисления адаптивной таб-
личной обработки in situ с достаточно простыми по
структуре ИНС и достигли значительного сокра-
щения объема памяти, необходимой для хране-
ния данных, при сопоставимых затратах процес-
сорного времени. Такая работа важна с т.з. парал-
лелизации вычислений, ибо именно объем
оперативной памяти и передача данных ограни-
чивают производительность многих программ-
ных продуктов ВАГД [14]. Недавно Ан с соавтора-
ми [15] представили модель окисления в смеси
водород–монооксид углерода–керосин, которая
включала самоорганизующуюся карту для кла-
стеризации набора данных и рекуррентную ней-
ронную сеть для регрессии на каждой части набо-
ра данных с последующим объединением резуль-
татов. Авторы сообщили об ускорении в 8–20 раз
по сравнению с решениями OДУ на временной
сетке. Наконец, Шарма и др. [16] представили
СМ кинетики окисления водорода на основе про-
стой по архитектуре сети, обученной на очень

большом наборе данных из 107 различных началь-
ных условий на очень коротком (50 нс) времен-
ном масштабе, и получили очень хорошее согла-
сие с прямым численным решением ОДУ. Авто-
ры не представили детальных данных об
ускорении вычислений и не опубликовали исход-
ный код.

В целом, СМ химической кинетики разраба-
тываются давно, и все же, несмотря на опреде-
ленные успехи, эти усилия не привели к разра-
ботке общих подходов. Желательным было бы
применение МО неспециалистами в науке о дан-
ных, примерно так же, как инженер-строитель,
рассчитывающий конструкции мостов, не явля-
ется экспертом в методе конечных элементов.
Для успеха необходимо четкое понимание воз-
можностей и недостатков методов МО и обучаю-
щих наборов данных, стандартизация методоло-
гии выработки СМ, хотя бы для газовой фазы.
В данной статье мы представляем СМ окисления
водорода кислородом воздуха, т.е. очень хорошо
известную [17] систему, в широком (20 мкс.) диа-
пазоне времени, обсуждаем ограничения различ-
ных методов, скорость расчетов, перспективы
обобщения подхода.

МОДЕЛЬ КИНЕТИКИ ОКИСЛЕНИЯ 
ВОДОРОДА

Рассмотрена кинетика окисления водорода
воздухом в присутствии дополнительных инерт-
ных компонентов. Упрощенный [18] химический
механизм включает 21 различную реакцию, в ко-
торой участвуют 8 химических соединений,
включая несколько промежуточных продуктов и
свободные радикалы (O2, H2, H2O, H2O2, HO2, ,

, ). Два инертных соединения (N2 и Ar) не
участвуют в реакциях, но влияют на временную
эволюцию состава за счет вклада в теплоемкость
смеси. Модель теплоемкости линейна относи-
тельно концентраций газов, уравнения парамет-
ризованы по экспериментальным данным для за-
висимости теплоемкости от температуры T [19].
Начальная температура T варьируется в пределах
от 1000 до 3000 К, а давление p может принимать
значение от 1 до 10 бар. Смесь считается идеаль-
ной, pV = vRT. Входными данными являются T, p,
xi; выходными данными являются T и , где
xi – мольная доля, а ci – концентрация каждого
компонента (моль/м3). Концентрации кислорода
и водорода не прогнозируются в машинном обу-
чении, а рассчитываются на основе материально-
го баланса, поскольку общее количество атомов
H и O сохраняется в процессе окисления, рас-
сматриваемого в изохорных условиях (V = const).

H
O OH

≠ 2 2 O ,Hic
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В машинном обучении мы использовали началь-
ные концентрации в качестве характеристик, а не
давление и молярные доли, для улучшения рабо-
ты алгоритма обучения.

ОБУЧАЮЩИЕ НАБОРЫ ДАННЫХ

Обучающая выборка включала n = 105 или ns = 106

наборов начальных условий (T, p, xi при нулевом
времени t = 0). Начальные условия стохастически
выбирались следующим образом:

T(t = 0): равномерное распределение a = 103,
b = 3 × 103;

p(t = 0): логарифмически равномерное распре-
деление (от 1 до 10 бар);

 (t = 0): распределение по Гауссу, μ = 0.4,
σ = 0.15, cmin = 0.2;

 (t = 0): распределение по Гауссу, μ = 0.2, σ =
= 0.22, cmin = 0.1;

 (t = 0): распределение по Гауссу, μ = 0.15,
σ = 0.3;

 (t = 0): распределение по Гауссу, μ = 0.1, σ = 0.04,
cmax = 0.2;

 (t = 0): распределение по Гауссу, μ = 0.1, σ = 0.04,
cmax = 0.2;

 (t = 0): распределение по Гауссу, μ = 0,05,
σ = 0.04, cmax = 0.1;

(t = 0): равномерное распределение, a =
9.99 × 10–5, b = 10–4;

2Hc

2Oc

2H Oc

H*c

O*c

HO*c

2 2H Oc

(t = 0): равномерное распределение, a = 0,
b = 2 × 10–4;

cAr(t = 0): равномерное распределение, a = 0, b
= 0.015;

(t = 0): равномерное распределение, a = 0,
b = 0.01.
Здесь μ и σ – параметры функции Гаусса, cmax –
верхний предел (точки с более высоким ci подвер-
гаются повторной выборке), cmin – нижний предел,
a и b – параметры равномерного распределения.
Затем концентрации масштабируются, чтобы по-
лучить правильное давление р. Точки с суммар-
ными молярными долями инертных компонен-
тов, превышающими 0.9, подвергаются перевы-
бору. Параметры были выбраны таким образом,
чтобы сформировать набор данных практически
выполнимых начальных условий (хотя и не пол-
ного их множества). Зависимости вычисляются
путем решения ОДУ с двойным шагом, внутрен-
ний шаг адаптивный, а внешний шаг равен 10–7 с,
общее время 10–5 с (200 внешних шагов). Таким
образом, каждый элемент из набора начальных
условий размером 105 или 106 образует вектор не-
зависимых величин размером 11 (температура и
10 мольных концентраций, давление вычисляется), а
вычисляемые ответы образуют матрицу [9 × 200]
(температура и 8 концентраций, концентрации
аргона и азота неизменны, можно размерность
сократить до 7, если учесть сохранение кол-ва ве-
щества). В дополнение к полным наборам данных
мы экспериментировали с уменьшенным набо-
ром данных с xAr =  = 0 (размерность независи-
мых входных данных – 9, [7 × 200] – размер мат-

2HOc

2Nc

2Nx

Рис. 1. Архитектура рекуррентной нейронной сети RNN, применявшейся в машинном обучении.
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рицы независимых ответов). Построение набора
данных показано в дополнительной информации,
рис. Д1. В численных экспериментах набор данных
был разделен на обучающее, валидационное и те-
стовое подмножества в отношении 70 : 20 : 10.

ПРЕДВАРИТЕЛЬНАЯ ОБРАБОТКА ДАННЫХ
Величины температуры, давления и концен-

трации сильно различаются; давление в диапазо-
не 105–106 Па, температура 1000–3000 К, а неко-
торые концентрации находятся в области значе-
ний 10–5 моль/м3. Существует необходимость в
начальной нормализации данных и тщательном
выборе целевой метрики обучения, иначе модель
будет склонна обучаться на параметрах с наи-
большим модулем, игнорируя другие. Мы экспе-
риментировали с логарифмическим преобразова-
нием, а также со стандартной нормализацией (на
нулевое среднее и единичную дисперсию). Было
обнаружено, что стандартная нормализация дает
лучший эффект, поэтому она далее использова-
лось на протяжении всей работы. Таким образом,
каждая рассмотренная модель была обучена на
масштабированных данных.

МЕТОДЫ МАШИННОГО ОБУЧЕНИЯ
В качестве базового приближения применя-

лись классические методы МО: линейные и ан-
самбли деревьев решений. Результаты показаны в
дополнительной информации (рис. Д2–Д5). Ли-
нейные модели оказались неудовлетворительны-
ми, а регрессионные модели на основе ансамблей
деревьев решений показали разумный результат,
особенно градиентный бустинг [20]. В идеале рас-
четная модель должна обеспечивать регулируе-
мый временной шаг в решателе ВАГД, таким об-
разом, СМ должна прогнозировать результаты
численных решений ОДУ во всем диапазоне вре-
мени (от 0 до 20 мкс). Одна из проблем градиент-
ного бустинга заключается в случайной ошибке
при больших t, тогда как, например, рекуррент-
ная сеть показывает асимптотическую сходи-
мость к равновесным значениям. Рекуррентная
нейронная сеть RNN [21] и применялась в соче-
тании с авторегрессионным подходом, часто при-
меняемым ко временным рядам. Мы разработали
архитектуру RNN “один ко многим”, так что мо-
дель принимает начальные концентрации и учится
предсказывать результаты на первом (t = 0 мкс) –
последнем (t = 20 мкс) временных шагах. Для обу-
чения модели мы использовали стандартную
среднеквадратичную ошибку в качестве функции
потерь и применили метод оптимизации Adam
[22] для обучения модели.

Использовались три показателя для оценки
точности: средняя нормализованная квадратиче-
ская ошибка (MNSE), средняя абсолютная про-

центная ошибка (MAPE) и среднеквадратичная
ошибка (RMSE).

Чтобы добиться большего ускорения, мы также
провели эксперименты с использованием полно-
связной нейронной сети (FNN) [23] для прогно-
зирования температуры и концентраций в опре-
деленный, заранее выбранный момент времени.
Для оптимизации также применялся метод Аdam.

ПРЕДСКАЗАНИЯ ЭВОЛЮЦИИ 
ТЕМПЕРАТУРЫ И КОНЦЕНТРАЦИЙ 
НА ВСЕМ ВРЕМЕННОМ ИНТЕРВАЛЕ 

С ПОМОЩЬЮ РЕКУРРЕНТНЫХ СЕТЕЙ
Cначала рассмотрим применение RNN для

предсказания всего временного ряда температур
и концентраций. Оптимизация производитель-
ности приводит к следующим параметрам: отсев
(dropout) 0.15, размер скрытого представления = 80,
2 слоя, β = (0.95, 0.9), скорость обучения 0.001. На
рис. 2 приведен пример T(t) и ci(t), предсказанных
моделью. Практически во всех системах реакция
приближается к равновесию при t = 5 мкс, и при
нашем подходе на результат в основном влияет
область с высоким t. Совершенно очевидно, что
модель не в состоянии предсказать начальную
часть траектории (короткие времена), и на самом
деле попытка воспроизвести начальную часть
просто ухудшает производительность на интерва-
лах более поздних (где значения T и с приближа-
ются к равновесным значениям). Точность, до-
стигнутая моделью, приведена в табл. 1. Даже не-
смотря на проблемы на коротких временах, она
достаточно высокая.

Возникает очевидное предположение, что
RNN необходимо обучать и оптимизировать от-
дельно для “ранней” (начальной) и “поздней” ча-
стей траектории. Ранняя часть химических пре-
вращений должна быть смоделирована с более
коротким временным шагом, и сеть должна быть
приспособлена специально для этой задачи. При
применении RNN ко всему временному ряду
(рис. 2) что именно ранняя часть воспроизводит-
ся плохо. Шарма и соавт. [16] на весьма коротких
временах получали (как следует из приведенных в
статье рисунков) монотонные зависимости, но
скорее всего время расчетов нейросетью было
сравнимо или больше с такового при использова-
нии точного решателя. Мы также пробовали ис-
пользовать время как параметр модели RNN (то
есть работать не с временным рядом, а считать
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значения в разные моменты независимыми), но
этот подход имеет и недостатки в виде случайной
ошибки (подобно деревьям решений).

Мы также оптимизируем RNN для прогнози-
рования пяти конкретных временных шагов (ша-
ги # 1, 5, 15, 100, 200) используя ту же нормализо-
ванную функцию потерь MNSE. Ошибки приве-
дены в табл. 1. Сами относительные ошибки,
конечно, выше, чем при предсказании всего ряда.
Но надо учитывать, что три из пяти целевых мо-
ментов лежат в трудно предсказываемом началь-
ном участке (понятно, что с практической точки
зрения смысла в предсказании результатов на

первом и пятом шагах нет, но методически это
интересный вопрос).

ВЛИЯНИЕ РАЗМЕРА НАБОРА ДАННЫХ
Влияние размера обучающей выборки на точ-

ность также оценивалось для предсказания всего
временного ряда с помощью сети RNN. Проверял-
ся уменьшенный набор концентраций (xAr =  = 0).
Модель была обучена на расширенном наборе
данных размером 106 н. н. у. c теми же параметрами,
что были оптимизированы на наборе в 105 н. н. у.
Результаты приведены в табл. 1. Модель, без-

2Nx

Рис. 2. Пример результата предсказания кинетики окисления водорода с помощью RNN: на всех вставках по оси х вре-
мя, по оси у Т (К) или сi: сплошная жирная линия – численное решение ОДУ, сплошная тонкая: RNN с учетом мате-
риального баланса, пунктирная – RNN с предсказанием всех концентраций как независимых. Обучение велось по на-
бору из 105 н. н. у.
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условно, чувствительна к размеру набора данных,
ошибка существенно понизилась и практически не
отличается для обучающего, тестового и валидаци-
онного наборов. Следует отметить, что Шарма и др.
[16] использовали набор данных из 7 × 106 точек.

ПРЕДСКАЗАНИЯ ТЕМПЕРАТУРЫ 
И КОНЦЕНТРАЦИЙ В ЕДИНИЧНЫЙ 
МОМЕНТ ВРЕМЕНИ С ПОМОЩЬЮ 

МОДЕЛИ FNN

Чтобы добиться лучшего ускорения, мы при-
менили полносвязную нейронную сеть FNN для
прогнозирования температуры и концентрации в
определенные момент времени (20–200 шагов, t =
= 2–20 мкс). Оптимальными сочтены следующие
гиперпараметры: отсев = 0, бета = (0.95, 0.99),
скорость обучения = 0.005. Оценки точности

Рис. 3. Результаты предсказания температуры и концентраций с помощью модели FNN для t = 2 мкс. Обучение велось
по набору из 105 н. н. у., представлены результаты для поднабора случайно сгенерированных (не представленных в на-
боре данных) 800 н. н. у. По оси х – значения, полученные численным решением ОДУ на временной сетке, по оси у –
предсказанные моделью.
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приведены в табл. 1. Стоит отметить, что FNN
превосходит в точности модели, основанные на
ансамблях деревьев решений (cм сопроводитель-
ную информацию, разд. А) и RNN при одинако-
вом размере обучающего набора. Результат пока-
зан на рис. 3. Наихудшая точность достигается по
отношению к , который рассчитывается на ос-
нове всех других концентраций, что означает на-
копление ошибок. Причины этого еще предстоит
выяснить.

ПРОИЗВОДИТЕЛЬНОСТЬ ВЫЧИСЛЕНИЙ

Производительность прогнозирования RNN и
FNN сравнивается с прямыми численными ре-
шениями ОДУ. Современная архитектура попу-
лярных пакетов для работы с нейронными сетями,
таких как Pytorch, оптимизирована для матрич-
ных вычислений, и производительность расчета
зависит от размера набора одновременно рассчи-
тываемых результатов. Бóльшую выгоду от распа-
раллеливания можно получить при использова-
нии видеоускорителей, однако в текущем проекте
мы рассматривали возможность конечных расче-
тов на ядрах процессора (при этом используя ви-
деоускорители для более эффективного обучения
моделей). Следует отметить, что численное реше-
ние ОДУ дает результаты сразу для всех значений t.
Только RNN в наших экспериментах предсказы-
вает весь временной ряд, в то время как сравне-
ние производительности FNN с решением ОДУ
для конкретных временных шагов зависит от вы-
бранного момента времени, который модель пы-
тается предсказать. Допустим, при сравнении
производительности СМ с ОДУ в предсказании T,
ci исключительно в момент времени t = 2 мкс, ре-
шения ОДУ должны покрывать лишь интервал
0–2 мкс, тогда как для СМ все равно, какой мо-
мент времени предсказывать.

2Hc

Сравнение дается для одноядерных вычисле-
ний, ибо при решении уравнений кинетики внут-
ри решателя уравнений переноса одно ядро об-
служивает много точек. Оценки проводились на
системе Windows, двух разных процессорах. Вре-
мя не включает запись результата на диск. Про-
цессор и размер кеша оказали значительное влия-
ние на производительнось нейросетевых моделей,
но во всех экспериментах СМ оказалась суще-

Рис. 4. Время, затраченное на предсказание темпера-
туры и концентраций для одного набора начальных
условий моделью RNN на одном ядре процессора In-
tel i7-1165G7. Размер кэша L1: 320 Kb, L2: 5.0 Mb, L3:
12 MB. Символы: RNN, время на весь временной ряд
в зависимости от размера пакета одновременно обра-
батываемых н. н. у., прямая: численное решение
ОДУ. Размер тестового поднабора для оценки произ-
водительности 500 н. н. у.

1.6

0.8

0

0.8
6510

log(t)

log2(b)
432

Таблица 1. Точность предсказания (MNSE, %, на тестовом наборе) зависимости температуры и концентраций
от времени моделями RNN и FNN в различные моменты времени

*1, 5, 15, 100, 200 × 10–7 c.
**н. н. у. – набор начальных условий.

Модель 
и задача

RNN,
временной ряд

RNN,
временной ряд

RNN,
5 н. н. у.**

RNN, 1 н. н. у.
t = 2 мкс

FNN, 1 н. н. у .,
t = 2 мкс

FNN, 1 н. н. у.,
t = 20 мкс

n 106 105 105 105 105 105

T 0.130 0.196 0.219 0.182 0.09 0.06

1.52 3.38 3.66 3.21 5.45 3.14

1.57 3.67 3.05 2.67 4.33 1.41

1.576 1.41 1.38 1.26 2.56 1.85

cH 1.5275 2.074 2.122 2.01 1.77 0.70
cO 1.286 1.80 1.319 1.13 1.10 1.39
cOH 0.866 1.53 1.066 0.89 0.73 1.23

2Hc

2Oc

2H Oc
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АКЕВЕЙЕ и др.

ственно быстрее прямых решений. Результаты
представлены в табл. 2 и рис. 4.

Можно ли было решить ОДУ много быстрее?
Вряд ли, ибо даже существующая схема в общем
случае должна требовать более короткого шага.
При низких начальных температурах (до 1500 К в
системах, где исходный стсав сильно отличается
от равновесного) получена большая разница при
решении ОДУ кинетики с шагом 0.01 мкс. по
сравнению с шагом 0.1 мкс. В настоящей статье
мы закрываем на это глаза и полагаем, что шага
0.1 мкс. в целом достаточно, что почти всегда так.
Если шаг уменьшить, то СМ будет еще выгоднее
вычислительно по сравнению с решением ОДУ
на временной сетке.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ

Суррогатное моделирование на основе MО яв-
ляется быстрой альтернативой традиционным
методам решения ОДУ химической кинетики и
подходит для внедрения в решатели ВАГД для
моделирования химико-технологических про-
цессов, а также потенциально может быть приме-
нено в гибком многосеточном моделировании с
переменным временным шагом. Дальнейшего
повышения точности можно добиться при ис-
пользовании больших наборов данных, модифи-
кации функции потерь (например, путем исклю-
чения ошибок в следовых количествах из потерь),
изменения архитектуры сетей (особенно RNN) и
лучших способов включения материального ба-
ланса в оптимизацию. Другие возможные подходы
включают применение быстрых и относительно
простых ИНС с временем в качестве дополнительно
входа. Однако, по-видимому, для газофазных реак-
ций следует применять разные модели для крат-
косрочной и долгосрочной динамики, так как ос-
новные изменения концентрации и температуры
(и, как следствие, ошибки в решении) происхо-
дят на начальных временных шагах. Это необхо-

димо учитывать при разработке вычислительных
решений нового поколения в вычислительной
динамике, основанных на машинном обучении,
способных поддерживать широкий спектр хими-
ческих реакций различной природы, особенно
когда реагенты не смешиваются с продуктами.

Исследование выполнено в рамках научной
программы Национального центра физики и ма-
тематики (проект “Математическое моделирова-
ние на суперЭВМ экса- и зеттафлопсной произ-
водительности”).

ОБОЗНАЧЕНИЯ И СОКРАЩЕНИЕ

ВАГД вычислительная аэро- и гидродинамика
ИНС искусственная нейронная сеть
МО машинное обучения
ОДУ обыкновенные дифференциальные уравне-

ния
н. н. у. набор начальных условий (то есть уникаль-

ная комбинация T, ci при t = 0
СМ суррогатная модель
RNN рекуррентная нейронная сеть
FNN нейронная сеть с прямой связью
T температура, К
t время, с
P давление, 105 Па
x мольная доля
c концентрация, мол/м3

V объем, м3

N число испытаний

ИНДЕКСЫ
i индекс компонента (принимает значения 

H2, O2, H, O, H2O, H2O2, HO2, OH, Ar, N2)

Таблица 2. Время, затраченное на предсказание Т и сi для 800 различных н.н.у. (Intel Core i9-11980HK 24 MB
Intel® Smart Cache, использовалось одно ядро CPU, данные приведены в расчете на один набор начальных условий)

*1, 5, 15, 100, 200 × 10–7.
**н. н. у. – набор начальных условий.

Размер пакета
Время, с. на 1 н. н. у.

RNN
(одно знач. t)

RNN
(5 знач. t)

RNN
(временной ряд)

FNN
(одно знач. t)

Числ. решeнеие на 
сетке

128 0.0128 – – N/A
64 0.0131 0.0125 0.0124 0.0131
32 0.0134 – – – N/A
16 0.0143 – – – N/A
4 0.0196 – – – N/A
1 0.0406 – – – 0.0415
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В практических условиях одним из возможных решений проблемы очистки сероводородсодержа-
щих промышленных сточных вод является электрохимическое окисление сульфидов. С учетом этих
обстоятельств, в работе рассмотрена модельная система Fe–NaCl–Na2S–H2SO4–H2O, собрана экс-
периментальная установка и изучен процесс электрокоагуляции в широких пределах изменения
температуры (288–308 К) водного раствора сероводорода. Выявлены оптимальные соотношения
исходных компонентов в системе. Определены экспериментальные и расчетные водородные пока-
затели раствора (pH). Осуществлено термодинамическое моделирование системы при минимиза-
ции энергии Гиббса и установлено концентрационное распределение отдельных молекул и частиц
(катионы, анионы) в растворе. Составлены возможные химические реакции, протекающие в систе-
ме Fe–NaCl–Na2S–H2SO4–H2O при электрокоагуляции сероводородсодержащей сточной воды.
Построены диаграммы Eh–pH для сравнения величины окислительного-восстановительного по-
тенциала системы: Fe–H2O, Fe–H2O–S и Fe–NaCl–Na2S–H2SO4–H2O на основе установленных
концентраций железо и серосодержащих частиц в растворе. Получена расчетная формула для опре-
деления величины окислительного-восстановительного потенциала (Eh) системы.

Ключевые слова: вода, сероводород, железо, хлорид натрий, сульфид натрий, электрокоагуляция, ча-
стица, распределение
DOI: 10.31857/S0040357123020069, EDN: EIYWAT

ВВЕДЕНИЕ

Сероводород (Н2S) токсичный, плохо раствори-
мый газ в воде (4.47 г Н2S на 1 л Н2О или 0.13 моль/л),
вопреки этому он обнаруживается в сточных во-
дах многих промышленных производств [1–4].
Например, Н2S в сточных водах составляет (мг/л)
[5, 6]: в заводах по переработке нефти – до 60000;
в предприятиях цветной металлургии от 10 до1500; в
черной металлургии при грануляции доменного
шлака – 30; в производстве синтетических жир-
ных кислот – 40; в производстве искусственного
волокна – 20; в дренажных и пластовых вод при
разработке серных руд, при выплавке серы от 50
до 200. Соответственно, требуется удаление из во-
ды сероводорода на основе различных физико-
химических методов путем осуществления хими-
ческой диагностики и анализа концепций наи-
лучших доступных технологий и зеленой химии [7].
Исходя из этих положений выявлено, что выделе-
ние из воды молекулярного сероводорода обу-

словлено за счет пленочной и вакуумной дегаза-
ции, а также термической деаэрации. При этом
одним из возможных решений проблемы очистки
серосодержащих вод в практических условиях яв-
ляется электрохимическое окисление сульфидов [4],
научные основы которых приведены в работе
Гаррелса и Криста [8], где рассмотрены растворы,
минералы и их равновесные характеристики.
В работе Биерната и Робинса [9] рассмотрены
двух- и трехкомпонентные системы: железо–во-
да, железо–вода–сера в пределах изменения
температуры от 298 до 673 К и построены их диа-
граммы в виде Eh–pH. Равновесное состояние
многокомпонентных солевых систем, а также
межфазное распределение ионов в массообмен-
ных процессах изучены в работах [10–18]. Отме-
чено, что концентрационное распределение мо-
лекул, простых и сложных ионов в пятикомпо-
нентной системе: Fe–NaCl–Na2S–H2SO4–H2O
обусловленная с протеканием процесса электро-
коагуляции остаются открытыми.

УДК 546.72(575.2)(04)
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С учетом изложенных выше обстоятельств, в
настоящей работе определены основные цели и
задачи исследования: изучение процесса элек-
трокоагуляции в модельной системе: Fe–NaCl–
Na2S–H2SO4–H2O; экспериментальное опреде-
ление оптимальных соотношений исходных ком-
понентов и водородного показателя раствора;
осуществление термодинамического моделиро-
вания системы при минимуме энергии Гиббса и
расчет физико-химических и термодинамиче-
ских параметров системы; установление концен-
трационного распределения молекул, катионов и
анионов в сероводородсодержащем водном рас-
творе; сравнение величины pH, Eh системы: Fe–
NaCl–Na2S–H2SO4–H2O; Fe–H2O и Fe–H2O–S [9]
по диаграмме Eh–pH.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ
C целью изучения процесса электрокоагуляции

в модельной системе: Fe–NaCl–Na2S–H2SO4–H2O
собрана экспериментальная установка, которая
состоит из электролитической ячейки (рис. 1). В
качестве анода служила железная пластина, а ка-
тода – нержавеющая стальная пластина. Элек-
тролитическая ячейка (реактор) изготовлена из
цилиндрического оргстекла высотой 0.11 м и диа-
метром 0.095 м. Расстояние между электродами
для всех тестов составляло 0.015 м. Электроды
подключены к источнику питания постоянного
тока (GW Instek, модель SPS-606, 0-6 А, 0-60 В).
Ячейка заполнена водным раствором сульфида
натрия с концентрацией 500 млн–1 приготовлен-
ного растворением Na2S в ультра дистиллирован-
ной воде. Перемешивание раствора осуществле-
но магнитной мешалкой.

Отмечено, что источником сероводорода в
растворе служил сульфид натрия. Следует отме-
тить, что в водах, где водородный показатель
больше 8.5, сероводород встречается в виде суль-

фида и гидросульфида, поэтому с целью перевода
его в H2S с последующей его дегазации необходи-
мо подкисление воды с технической кислотой, в
частности соляной или серной. Поэтому, в мо-
дельную систему включена серная кислота.
В процессе электрокоагуляции модельных суль-
фидных сточных вод водородный показатель
(рН 7.5) регулярно контролировался на основе
0.1 н. раствора H2SO4 и 0.1 н. NaOH. Оптимальная
концентрация фонового электролита достигнута
при добавлении 3 г NaCl к 500 мл сероводородсо-
держащей сточной воды. Опыты проводились
при комнатной температуре (298 К). Перед каж-
дым экспериментом электроды тщательно очи-
щались. Пробы отбирались из ячейки с интерва-
лами 5 и 10 мин. В ходе эксперимента пробы, ото-
бранные через определенные промежутки
времени из реактора электрокоагуляции, филь-
тровали с помощью мембранного фильтра. Анали-
тическое определение сульфида в пробах проведе-
но по стандартной йодометрической методике [19].
Эффективность удаления ( , %) сульфид-иона
из сточной воды рассчитана по (1) формуле и со-
ставила 99%:

(1)

где Co и C – начальная (500 мг/л) и конечная
(0.01 мг/л) концентрации сульфид-иона в растворе.

На основании экспериментальных данных
определено оптимальное соотношение компо-
нентов в 1 кг водном растворе, т.е. в химической
матрице расчета системы содержались (г): Fe –
2.15; NaCl – 3.0; Na2S – 2.62; H2SO4 – 3.99.

С использованием экспериментально опреде-
ленной химической матрицы осуществлено тер-
модинамическое моделирование системы. В рас-
четных экспериментах температура раствора из-
менялась в широких пределах от 288 до 308 К, а

eR

−= ×o

o

100,e
C CR

C

Рис. 1. Экспериментальная установка для изучения модельной системы: Fe–NaCl–Na2S–H2SO4–H2O и осуществле-
ния электрокоагуляции сероводород-содержащей сточной воды: (а) – начальный период опыта; (б) – в момент элек-
трокоагуляции раствора.

(a) (б)
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давление составило 0.1 МПа. Равновесные кон-
центрации молекул и частиц в системе рассчита-
ны при минимизации энергии Гиббса [20, 21], где
сначала составлен банк термодинамических дан-
ных (Н, S, U, G) для каждого вещества: Fe, NaCl,
Na2S, H2SO4, H2O, катионов и анионов [22, 23] и
для их возможных соединений в отдельных фазах
исходя из: водного раствора (a_sprons98.DB); газа
(g_sprons98.DB); жидкости (I_reid.DB); твердых
частиц (s_sprons98.DB и s_Yokokawa.DB [15]).
В расчетах использован программный комплекс
“Селектор” [20, 21].

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ
В экспериментальных исследованиях хлори-

стый натрий использовался в качестве электро-
лита, Na2S для получения сероводорода, а серная
кислота для регулирования pH раствора. Опти-
мальное соотношение компонентов в водном
растворе (1 кг) при котором pH 7.5, как отмечено
выше найдено экспериментальным путем и соста-
вило (г): Fe (2.15)–NaCl (3.0)–Na2S (2.62)–H2SO4
(3.99)–H2O (1000). В процессе электрокоагуля-
ции отмечено образование сульфида железа в ви-
де осадка черного цвета (рис. 1б). Концентраци-
онное распределение элементов в отдельных фа-
зах и ионов (катионов, анионов) в растворе, а
также величины физико-химических (V, М, ρ, Eh,
I, TDS, Cp) и термодинамических параметров
(G, H, S, U) рассчитаны при минимизации энер-
гии Гиббса [20, 21, 24] в широких пределах изме-
нения температуры (288–308 К) и давлении
0.1 МПа (табл. 1).

Получена формула для расчета величины
окислительного-восстановительного потенциа-
ла (Eh, В) системы: Fe–NaCl–Na2S–H2SO4–H2O
в зависимости от водородного показателя раство-
ра (pH) (табл. 1, рис. 2):

(2)
Из формулы (2) видно, что окислительно-вос-

становительный потенциал (Eh) системы: Fe–
NaCl–Na2S–H2SO4–H2O имеет отрицательное

= − −0.0176 0.0272pH.Eh

значение (Eh < 0) и с возрастанием температуры
раствора от 288 до 308 К увеличивается от –0.238 В
до –0.221 В. Среда реакции восстановительная
(Eh < 0), и возможно образование сульфидов же-
лезо типа FeS и FeS2 на основе восстановленной
серы в растворе. Водородный показатель (pH) си-
стемы с увеличением температуры раствора от
288 до 308 К изменяется в пределах от 8.1 до 7.5.
Среднее расчетное значение pH составляет 7.77
при оптимальных соотношениях исходных ком-
понентов в растворе (г): Fe(2.15)–NaCl (3.0)–
Na2S (2.62)–H2SO4 (3.99)–H2O (1000) и практиче-
ски соответствует экспериментальным значениям
pH 7.5. Разница pHexp и pHcalc составляет 3.3%. Из
характеристик фаз также следует эквивалентность
(100%), где водный раствор составляет 99.73 вес. %,
а количество сульфида железо равно 0.27%. Про-
текание и направление процесса электрокоагуля-
ции в системе Fe–NaCl–Na2S–H2SO4–H2O под-

Таблица 1. Физико-химические и термодинамические параметры системы: Fe–NaCl–Na2S–H2SO4–H2O при
различных температурах процесса электрокоагуляции. Водный раствор: V = 0.001 м3, М = 1.0091 кг, ρ = 1.01 × 103 кг/м3,
TDS = 8413.1 мг/кг растворе; вес: 99.73% Н2О + 0.27% FeS при P = 0.1 МПа

T Eh pH I G H S U Cp

(K) (В) (–) (–) (мДж) (мДж) (мДж/K) (мДж) (гДж)

288 –0.238 8.10 0.1372 –13.20 –15.99 3.77 –15.78 997.04

293 –0.234 7.94 0.1371 –13.22 –15.97 3.84 –15.76 997.38

298 –0.229 7.77 0.1370 –13.24 –15.95 3.91 –15.74 998.82

303 –0.225 7.62 0.1369 –13.26 –15.93 3.98 –15.72 998.15

308 –0.221 7.47 0.1367 –13.26 –15.91 4.05 –15.70 998.34

Рис. 2. Зависимости окислительного-восстанови-
тельного потенциала (Eh, В) от водородного показа-
теля (pH) для системы: Fe–NaCl–Na2S–H2SO4–H2O
при различных температурах процесса электрокоагу-
ляции.
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тверждено знаками термодинамических величин,
таких как энергия Гиббса (G), энтальпии (H) и
внутренней энергии (U), где они отрицательные,
и с увеличением температуры раствора от 288 до
308 К величина H, U растет, а G уменьшается;
ионная сила раствора (I) незначительно умень-
шается (табл. 1). Энтропия (S) и теплоемкость
(Cp) с увеличением температуры растет (от 3.77 до
4.05 мДж/K и 997.04 до 998.34 гДж, соответственно).
Концентрационное распределение элементов в си-
стеме (при P = 0.1 МПа): Fe–NaCl–Na2S–H2SO4–
H2O при различных температурах процесса элек-
трокоагуляции представлено в табл. 2.

Из табл. 2 видно, что содержание элементов в
1 кг раствора составляет (мг): Fe – 900; Cl – 1820;
Na – 2720; S – 947; H – 8.12; O – 2020. Количество
железа и серы достаточно для образования осадка
в виде сульфидов в растворе (FeS, FeS2) за счет
окислительно-восстанавительных сред, обуслов-
ленный присутствием Cl, O и H. Концентрацион-
ное распределение: Fe, Na, S, H, O, Cl содержа-
щих катионов и анионов представлено в табл. 3.

Из табл. 3 видно, что в растворе содержание
серосодержащих анионов (HS–, , ,

, , , , ) значительное. Из
них  содержится 2.35 × 103 мг в кг растворе.
Возможность протекания реакции типа: H2S + O2 +
+ H2O =  + Н+ наиболее вероятное. Результа-
ты показали, что с ростом температуры от 288 до

−
3HSO −

4HSO
−
4NaSO −2

2S −2
2 3S O −2

3SO −2
4SO

−2
4SO

−2
4SO

308 К концентрация катионов и анионов остают-
ся постоянными, т.е. влияние температуры не на-
блюдается. Напротив, концентрации отдельных
молекул, в том числе газов: FeO, H2, H2S, HCl,
HFeO2, NaCl, NaOH с ростом температуры в вод-
ном растворе изменяются значительно (табл. 4).

С ростом температуры (288–308 К) количество
FeO, HFeO2 значительно увеличивается, а H2S меня-
ется от 2.56 × 10–4 мг/кг (288 К) до 6.32 × 10–4 мг/кг
(308 К). Результаты, приведенные в табл. 4 под-
тверждают образование сульфида железа в про-
цессе электрокоагуляции сероводородсодержащей
сточной воды. В процессе электрокоагуляции в си-
стеме Fe–NaCl–Na2S–H2SO4–H2O выделяется
газовая фаза, состоящая из H2, H2S, O2, паров во-
ды и диоксида серы (табл. 4). Парциальное дав-
ление газов с ростом температуры повышается,
например, для диоксида серы от 6.07 × 10–22 до
1.19 × 10–19 МПа, что и обусловливает связывание
Na2S в FeS, FeS2. Таким образом, концентраци-
онное распределение молекул и частиц в системе
Fe–NaCl–Na2S–H2SO4–H2O в процессе электро-
коагуляции показали разложение Na2S в водном
растворе с образованием сероводорода (H2S), и
связывание Na2S в виде FeS и FeS2, затем в Fe(OH)3
с выделением элементарной серы в среде кислоро-
да и серной кислоты по реакции: H2S + NaOCl →
→ S0 + NaCl + H2O, H2S + 4NaOCl → H2SO4 + NaCl,
где в дальнейшем серу можно направить на ути-
лизацию.

Таблица 2. Концентрационное распределение элементов в системе: Fe–NaCl–Na2S–H2SO4–H2O при различ-
ных температурах процесса электрокоагуляции. P = 0.1 МПа

Элементы Fe Cl Na S H O

Состав 0.038 0.051 0.118 0.074 111.09 55.67
кол. молей 1.61 × 10–2 5.13 × 10–2 1.18 × 10–1 2.95 × 10–2 8.06 × 10–3 1.26 × 10–1

мг/кг раствор 9 × 102 1.82 × 103 2.72 × 103 9.47 × 102 8.12 2.02 × 103

Таблица 3. Концентрационное распределение анионов и катионов в водном растворе системы: Fe–NaCl–Na2S–
H2SO4–H2O при различных температурах процесса электрокоагуляции. P = 0.1 МПа

Анионы Cl– HFe2O– HS–

кол.молей 5.07 × 10–2 8.06 × 10–3 8.09 × 10–8 3.42 × 10–15 7.27 × 10–9

мг/кг раствора 1.8 × 103 1.04 × 103 2.67 × 10–3 2.77 × 10–10 7.05 × 10–4

Анионы OH–

кол.молей 5.07 × 10–3 1.04 × 10–16 1.0 × 10–12 5.67 × 10–14 2.45 × 10–2 6.4 × 10–7

мг/кг раствора 6.03 × 102 6.65 × 10–12 1.13 × 10–7 4.54 × 10–9 2.35 × 103 1.09 × 10–2

Катионы Fe2+ FeOH+ Na+ H+

кол.молей 9.0 × 10–12 1.1 × 10–13 1.1 × 10–1 1.0 × 10–8

мг/кг раствор 5.0 × 10–7 8.5 × 10–9 2.5 × 103 1.1 × 10–5

−
3HSO −

4HSO

−
4NaSO −2

2S −2
2 3S O −2

3SO −
3HSO
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Таблица 4. Концентрационное распределение отдельных молекул и газов в водном растворе системы: Fe–NaCl–
Na2S–H2SO4–H2O при различных температурах процесса электрокоагуляции. P = 0.1 МПа

FeO

Температура, K 288 293 298 303 308
кол.молей 3.84 × 10–17 8.18 × 10–17 1.72 × 10–16 3.49 × 10–16 6.82 × 10–16

мг/кг раствора 2.76 × 10–12 5.88 × 10–12 1.24 × 10–11 2.51 × 10–11 4.90 × 10–11

H2

кол.молей 7.12 × 10–12 9.92 × 10–12 1.36 × 10–11 1.85 × 10–11 2.51 × 10–11

мг/кг раствора 1.44 × 10–8 2.00 × 10–8 2.74 × 10–8 3.72 × 10–8 5.07 × 10–6

H2S

кол.молей 7.51 × 10–9 9.52 × 10–9 1.19 × 10–8 1.48 × 10–8 1.86 × 10–8

мг/кг раствора 2.56 × 10–4 3.24 × 10–4 4.04 × 10–4 5.04 × 10–4 6.32 × 10–4

HCl

кол.молей 8.46 × 10–11 1.14 × 10–10 1.54 × 10–10 2.05 × 10–10 2.68 × 10–10

мг/кг раствора 3.08 × 10–6 4.15 × 10–6 5.01 × 10–6 7.46 × 10–6 9.77 × 10–6

HFeO2

кол.молей 3.91 × 10–18 1.13 × 10–17 3.15 × 10–17 8.28 × 10–17 2.05 × 10–16

мг/кг раствора 3.47 × 10–13 1.0 × 10–12 2.80 × 10–12 7.35 × 10–12 1.82 × 10–11

NaCl

кол.молей 5.84 × 10–4 5.96 × 10–4 6.09 × 10–4 6.23 × 10–4 6.39 × 10–4

мг/кг раствора 3.41 × 101 3.48 × 101 3.56 × 101 3.64 × 101 3.73 × 101

NaOH

кол.молей 2.99 × 10–8 3.06 × 10–8 3.09 × 10–8 3.13 × 10–8 3.20 × 10–8

мг/кг раствора 1.20 × 10–3 1.22 × 10–3 1.24 × 10–3 1.25 × 10–3 1.28 × 10–3

FeS2 (s)

кол.молей – 2.24 × 10–2 – – –

мг/кг раствора – 100 – – –

Н2

Температура, K 288 293 298 303 308
Парциальное давление, МПа 8.52 × 10–9 1.23 × 10–8 – – –

H2S

Парциальное давление, МПа 5.70 × 10–8 8.30 × 10–8 1.18 × 10–7 1.66 × 10–7 2.30 × 10–7

O2

Парциальное давление, МПа 1.00 × 10–70 1.04 × 10–69 2.66 × 10–68 6.10 × 10–67 1.20 × 10–65

H2O

Парциальное давление, МПа 1.42 × 10–2 1.94 × 10–2 2.63 × 10–2 3.52 × 10–2 4.67 × 10–2

SO2

Парциальное давление, МПа 6.07 × 10–22 2.41 × 10–21 9.31 × 10–21 3.41 × 10–20 1.10 × 10–19
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Рис. 3. Диаграмма системы Fe–H2O при Т = 298 К [9] (линии: сплошные – с участием твердых частиц Fe; пунктирные –
растворенные формы Fe; пунктирные с точкой – вода А и В); крестик – результаты настоящей работы при Т = 298 К,
pH 7.77, кружок – по формуле Eh = – 0.0176 – 0.0272 pH.
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Таблица 5. Система Fe–H2O [9]. Расчет Eh при Т = 298 К, pH 7.77, концентрации (мг/кг): Fe2+ = 5.0 × 10–7;
FeOH+ = 8.5 × 10–9; Н+ = 1.1 × 10–5; FeO = 1.24 × 10–11; HFeO2 = 2.8 × 10–12

№ Химическая реакция Формула Eh, В

6а FeO + 2H+ + 2e– → Fe + H2O Eh = –0.045 – 0.0591pH –0.504

6b Fe3O4 + 8H+ + 8e– →3Fe + 4H2O Eh = –0.086 – 0.0591pH –0.545

6с Fe2O3 + 6H+ + 6e– → 2Fe + 3H2O Eh = –0.053 – 0.0591pH –0.512

7а Fe3O4 + 2H+ + 2e– → 3FeО + H2O Eh = –0.212 –0.0591pH –0.671

7b Fe2O3 + 2H+ + 2e– → 2FeО + H2O Eh = –0.069 – 0.0591pH –0.528

7с 3Fe2O3 + 2H+ + 2e– → 2Fe3О4 + H2O Eh = 0.214 – 0.0591pH –0.245

8а Fe(OН)2 + 2H+ + 2e– → Fe + 2H2O Eh = –0.063 – 0.0591pH –0.522

8б FeOОН + 3H+ + 3e– → Fe + 2H2O Eh = –0.052 – 0.0591pH –0.511

8с Fe(OН)3 + 3H+ + 3e– → Fe + 3H2O Eh = 0.051 – 0.0591pH –0.408

9а FeОOН + H+ + e– → Fe(OН)2 Eh = –0.030 – 0.0591pH –0.489

9b Fe(OН)3 + H+ + e– → Fe(OН)3 + H2O Eh = 0.281 – 0.0591pH –0.178

10а 3FeOОН + H+ + e– → Fe3О4 + 2H2O Eh = 0.220 – 0.0591pH –0.239

10b 3Fe(OН)3 + H+ + e– → Fe3O4 + 5H2O Eh = 1.155 – 0.0591pH 0.695

15b FeOН+ + H+ + 2e– → Fe + H2O Eh = –0.213 – 0.0296pH + 0.0296lg[FeOH+] –0.546

16a Fe3O4 + 8H+ + 2e– 3Fe2+ + 4H2O Eh = 0.880 –0.2365pH–0.0296lg[Fe2+]3 –0.715

16b Fe3O4 + 5H+ + 2e– → 3FeOH+ + H2O Eh = 0.292 – 0.148pH–0.0292lg[FeOH+]3 –0.551

16d Fe2O3 + 6H+ + 2e– → 2Fe2+ + 3H2O Eh = 0.658 – 0.177pH–0.0296lg([Fe2+]2) –0.555

16e Fe2O3 + 4H+ + 2e– → 2FeOH+ + H2O Eh = 0.266 – 0.118pH–0.0296lg[FeOH+]2 –0.444

17a Fe(OН)3 + 3H+ + e– → Fe2+ + 3H2O Eh = 0.972 – 0.177pH – 0.0591lg [Fe2+] –0.242

17b Fe(OН)3 + 2H+ + e– → FeОН+ + 2H2O Eh = 0.580 – 0.118pH 0.0591lg[FeОН+] –0.130

17d FeOОН + 3H+ + e– → Fe2+ + 2H2O Eh = 0.660 – 0.177pH – 0.0591lg[Fe2+] –0.554

17е FeОOН + 2H+ + e– → FeОН+ + H2O Eh = 0.268 – 0.118pH –0.0591lg[FeОН+] –0.442

* Fe–NaCl–Na2S–H2SO4–H2O Eh = –0.0176 – 0.0272pH –0.222
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Таблица 6. Система Fe–H2O–S [9]. Расчет Eh при Т = 298 К, pH = 7.77, концентрации (мг/кг): H2S(aq) = 4.04 × 10–4;

HS–= 2.67 × 10–3;  = 7.05 × 10–4 ;  = 2.35 × 103; Fe2+ = 5.0 × 10–7

(*) Расчетная формула, полученная в настоящей работе.

№ Химическая реакция Формула Eh, В

20а FeS + 2H+ + 2e– → Fe + H2S Eh = –0.376 – 0.059pH – 0.0296lg[H2S(aq)] –0.791

20b FeS + H+ + 2e– → Fe + HS– Eh = –0.583 – 0.0296pH – 0.0296lg[HS–] 0.386

21a Fe3O4 + 3H2S + 2H+ + 2e– → 3FeS + 4H2O Eh = 0.782 – 0.059pH + 0.0296lg[H2S(aq)]
3 0.197

21b Fe3O4 + 3HS + 5H+ + 2e– → 3FeS + 4H2O Eh = 1.402 – 0.148pH + 0.0296lg[HS–]3 0.164

22a FeS2 + 2H+ + 2e– → FeS + H2S Eh = 0.165 – 0.059pH – 0.0296lg[H2S(aq)] –0.333

22b FeS2 + H++ 2e– → FeS + HS– Eh = –0.372 – 0.029pH – 0.0296lg[HS–] –0.562

23а FeS2 + 4H++ 2e– → Fe2+ + 2H2S Eh = –0.133 – 0.118pH – 0.0296lg([Fe2+][H2S(aq)]
2) –0.349

24a Fe2+ + 2S + 2e– → FeS2 Eh = 0.421 + 0.0296lg[Fe2+] 0.340

25a Fe2+ + 2  + 16H+ + 14e– → FeS2 + 8 H2O Eh = 0.362 – 0.068 pH + 0.0042lg([Fe2+][ ]2) –0.161

25c Fe2+ + 2  + 14H+ + 14e–→ FeS2 + 8 H2O Eh = 0.345 – 0.059pH + 0.0042lg([Fe2+][ ]2) –0.136

25e Fe(OН)2 + 2  + 18H+ + 14e– → FeS2 + 10H2O Eh = 0.412 – 0.076pH + 0.0042 lg[ ]2 –0.190

25f Fe(OН)2 + 2  + 16H+ + 14e– → FeS2 + 10H2O Eh = 0.395 – 0.068pH + 0.0042lg[ ]2 –0.145

26a Fe3O4 + 6  + 50H+ + 44e– → 3FeS2 + 28H2O Eh = 0.386 – 0.075pH + 0.0013lg[ ]6 –0.185

26b Fe3O4 + 6  + 56H+ + 44e– → 3FeS2 + 28H2O Eh = 0.370 – 0.067 pH + 0.0013 lg[ ]6 –0.161

26c Fe(OН)3 + 2  + 19H+ + 15e– → FeS2 + 11H2O Eh = 0.403 – 0.075 pH + 0.0039 lg[ ]2 –0.168

26d Fe(OН)3 +  + 17H+ + 15e– → FeS2 + 11H2O Eh = 0.387 – 0.067 pH + 0.0039lg ([ ]2) –0.144

26e Fe2O3 + 4  + 38H+ + 30e– → FeS2 + 19H2O Eh = 0.383 – 0.075 pH + 0.0020lg[ ]4 –0.188

26f Fe3O4 + 4  + 34H+ + 30e– → 2FeS2 + 19H2O Eh = 0.367 – 0.067 pH + 0.0020lg[ ]4 –0.164

26g FeOOН + 2  + 19H+ + 15e– → FeS2 + 10H2O Eh = 0.382 – 0.075 pH + 0.0039lg[ ]2 –0.189

26h FeOOН + 2 + 17H+ + 15e– → FeS2 + 10H2O Eh = 0.367 – 0.067pH + 0.0039lg[ ]2 –0.164

* Fe–NaCl–Na2S–H2SO4–H2O Eh = –0.0176 – 0.0272pH –0.222
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Результаты проведенных исследований позво-
ляют прогнозировать концентрационное распре-
деление катионов и анионов, отдельных молекул
и твердых частиц образующиеся в процессе элек-
трокоагуляции сложной системы, включающие
серусодержащих веществ типа: Fe–NaCl–Na2S–
H2SO4–H2O. Установлено, что оптимальной кон-
центрацией серной кислоты, которая поддержи-
вает водородный показатель раствора в пределах
pH 7.77, является 0.081 н, т.е. 3.99 г в системе Fe–
NaCl–Na2S–H2SO4–H2O.

Концентрации частиц и молекул (мг/кг):
Fe2+ = 5.0 × 10–7; FeOH+ = 8.5 × 10–9; Н+ = 1.1 × 10–5;

FeO = 1.24 × 10–11; HFeO2 = 2.8 × 10–12; H2S(aq) =

= 4.04 × 10–4; HS- = 2.67 × 10–3;  = 7.05 × 10–4;
 = 2.35 × 103 полученные в системе Fe–Na-

Cl–Na2S–H2SO4–H2O при Т = 298 К, pH 7.77 в
дальнейшем использованы для расчета и сравне-
ния окислительного-восстановительного потен-
циала (Eh, В) системы Fe–H2O (табл. 5) и Fe–
H2O–S (табл. 6) по диаграмме Eh–pH [9]. Здесь
следует отметить, что в табл. 5 и 6 приведены но-
мера расчетов (6а–26h), уравнение химических
реакций и формулы в соответствии с данными ра-
боты Биерната и Робинса [9]. В процессах сравне-
ния: в формулы 6а–26h [9] поставлены значения:

−
4HSO

−2
4SO
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Fe2+; FeOH+; Н+; FeO; HFeO2; H2S(aq); HS–; ;
; Fe2+ полученные в настоящей работе и вы-

числены значение окислительного-восстанови-
тельного потенциала (Eh) при Т = 298 К, pH 7.77 с
последующим нанесением их на диаграмму Eh–
pH (рис. 3 и 4).

Результаты представленные в табл. 5 и 6 свиде-
тельствуют о протекании сложных окислительно-
восстановительных реакций в системе Fe–NaCl–
Na2S–H2SO4–H2O с образованием сульфидов же-
леза.

Таким образом, результаты исследований си-
стемы: Fe–NaCl–Na2S–H2SO4–H2O методом ми-
нимизации свободной энергии Гиббса и полу-
ченные концентрационные распределения моле-
кул и частиц (мг/кг): Fe2+ = 5.0 × 10–7; FeOH+ =
= 8.5 × 10–9; Н+ = 1.1 × 10–5; FeO = 1.24 × 10–11;
HFeO2 = 2.8 × 10–12; H2S(aq) = 4.04 × 10–4; HS– =
= 2.67 × 10–3; HSO4

- = 7.05 × 10–4;  = 2.35 × 103

и рассчитанные на их основе Eh и pH (табл. 5 и 6)
согласуются с литературными данными, в част-
ности работы [8, 9].

ЗАКЛЮЧЕНИЕ

Процесс электрокоагуляции в многокомпо-
нентной модельной системе: Fe–NaCl–Na2S–
H2SO4–H2O протекает сложным концентрацион-
ным распределением железо и серосодержащих
молекул и частиц в растворе: Fe2+, FeOH+, Н+,
FeO, HFeO2, H2S, HS-, HSO4, , соответствен-
но с увеличением температуры раствора величи-
ны окислительного-восстановительного потен-
циала (Eh) растет от –0.238 до –0.221 В. При этом
среда реакции восстановительная (Eh < 0), и воз-
можно образование сульфидов железо типа FeS и
FeS2, которые могут перейти в Fe(OH)3 c образо-
ванием элементарной серы в среде кислорода и
серной кислоты, что и позволило утилизировать
серы из сточной воды. Подчеркнуто, что термо-
динамическое моделирование при минимизации
энергии Гиббса, позволило определить распреде-
ление молекул и ионов в растворе, и тем самым
исключено использование в аналитических целях
метода ионной хроматографии в процессе элек-
трокоагуляции.

ОБОЗНАЧЕНИЯ

Сp теплоемкость, Дж/К
Eh окислительно-восстановительный потен-

циал, В
G энергия Гиббса, Дж
Н энтальпия, Дж/кг
I ионная сила раствора

−
4HSO

−2
4SO

−2
4SO

−2
4SO
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Перемешивание является одним из наиболее распространенных процессов в различных отраслях
химической промышленности: пищевой, строительной, нефтеперерабатывающей, фармакологи-
ческой и других. Повышение интенсивности перемешивания может быть достигнуто путем измене-
ния скорости или направления движения рабочего органа, что подтверждается исследованиями
отечественных и зарубежных авторов. В настоящей работе рассматривается планетарный привод
перемешивающего устройства, позволяющий реализовать различные виды неравномерного движе-
ния рабочего органа. Преимуществами предлагаемого механизма перед существующими аналогами
являются компактность, надежность, а также простота настройки коэффициента неравномерности
вращения мешалки. На базе лабораторного реактора IKA сконструирована экспериментальная
установка, с помощью которой проведены сравнительные испытания интенсивности теплообмена
в традиционном перемешивающем устройства с постоянной частотой вращения и с использовани-
ем предложенного планетарного механизма. В результате эксперимента установлено, что сообще-
ние рабочему органу неравномерного движения позволяет сократить время перемешивания, а так-
же повысить энергоэффективность аппарата.

Ключевые слова: перемешивающее устройство, неравномерное движение, коэффициент неравно-
мерности вращения, интенсивность перемешивания, теплообмен
DOI: 10.31857/S0040357123020094, EDN: EJLQYF

ВВЕДЕНИЕ
Перемешивание является одним из наиболее

эффективных способов интенсификации тепло-
массообменных процессов [1] и неотъемлемым
этапом при производстве широкого спектра про-
дукции различных отраслей промышленности:
химической, пищевой, нефтеперерабатывающей,
строительной, фармакологической и многих дру-
гих [2]. Реакторы с мешалками применяются, в
основном, для перемешивания жидких сред при
приготовлении растворов, эмульсий и суспензий [3].
Традиционно такие аппараты представляют со-
бой емкость с вертикальным расположением ра-
бочего органа, движение которого осуществляет-
ся с помощью электродвигателя или мотор-ре-
дуктора.

Широкое распространение традиционных ап-
паратов объясняется их надежностью и просто-
той конструкции, невысокой стоимостью изго-
товления и эксплуатации. В течение XX в. и по
настоящее время разработаны и уточнены мето-
ды проектирования и расчета перемешивающих

устройств [4, 5], накоплена значительная экспе-
риментальная база [6, 7], проведена оптимизация
с учетом технологических особенностей конкрет-
ных производств [8]. Значительное внимание
уделяется разработке и исследованиям нетипо-
вых конструкций рабочих органов [9–11], так как
геометрия мешалки влияет на скорость и направ-
ление потоков в реакторе.

В установившемся режиме рабочий орган верти-
кального аппарата с мешалкой совершает враща-
тельное движение с постоянной угловой скоростью.
Недостатком такого способа перемешивания явля-
ется то, что скорости движения перемешиваемой
среды и рабочего органа выравниваются, это при-
водит к снижению интенсивности перемешива-
ния. Появление центральной воронки при увели-
чении частоты вращения двигателя также являет-
ся негативным фактором, поэтому ее глубину
стараются снизить путем добавления отражатель-
ных перегородок [12], смещением или наклоном
оси вращения рабочего органа [13, 14] и другими
способами [15].

УДК 66.063.8
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Проведенные различными авторами исследо-
вания [16, 17] показали, что изменение скорости
и/или направления вращения рабочего органа
позволяет повысить эффективность процессов теп-
ло и массообмена в реакторе. Планетарные [18] и
пространственные [19] перемешивающие устрой-
ства хорошо зарекомендовали себя при приготов-
лении вязких продуктов, однако такие исполни-
тельные механизмы находятся в непосредствен-
ном контакте с перемешиваемой средой, что
может приводить к попаданию продукта на эле-
менты привода, их повышенному износу и выхо-
ду из строя.

Высокий перепад скоростей можно получить с
помощью вибрационных перемешивающих
устройств, в большинстве которых применяется
кривошипно-ползунный механизм [20, 21]. Од-
нако более предпочтительной представляется
схема механизма, в которой вал мешалки соеди-
нен с крышкой через вращательную кинематиче-
скую пару. Такая конструкция предполагает ис-
пользование стандартных уплотнений и подшип-
ников качения, и может быть использована в
реакторах под давлением и вакуумом, а также при
работе с агрессивными средами. Например, из-
вестны перемешивающие устройства с периоди-
ческим внутрицикловым изменением угловой
скорости мешалки [22, 23], которые позволяют
ликвидировать застойные и малоэффективные
зоны [24]. Значительными недостатками суще-

ствующих зубчато-рычажных приводов таких
устройств являются высокая стоимость проекти-
рования и изготовления, сложность в настройке
коэффициента неравномерности вращения рабо-
чего органа, а также большие габариты.

В работе представлена конструкция планетар-
ного привода перемешивающего устройства, поз-
воляющего получить несколько видов неравномер-
ного движения (одностороннее вращательное, дви-
жение с остановками, возвратно-вращательное
движение) и предназначенного для повышения
эффективности перемешивания жидких сред в
реакторе. Цель настоящего исследования состоит
в сравнительном анализе интенсивности тепло-
обмена в традиционном аппарате с постоянной
скоростью вращения мешалки и в реакторе с при-
менением предлагаемого привода при различных
режимах перемешивания.

ТЕОРЕТИЧЕСКИЙ АНАЛИЗ

Предлагаемый в составе привода перемешива-
ющего устройства исполнительный механизм
представляет собой двухрядную планетарную пе-
редачу с двумя внешними зацеплениями, имею-
щую одну пару цилиндрических и одну пару эл-
липтических зубчатых колес (рис. 1).

Исполнительный механизм перемешивающе-
го устройства состоит из соосно установленных
входного 1 и выходного 2 валов, центрального не-
подвижного зубчатого колеса 3, жестко закреп-
ленного на корпусе соосно входному валу 1, са-
теллита, состоящего из цилиндрического зубча-
того колеса 4 и эллиптического зубчатого колеса 5,
расположенных на валу сателлита 6, водила 7,
установленного на входном валу 1 и соединенно-
го через вращательную кинематическую пару с
валом сателлита 6, эллиптического зубчатого ко-
леса 8, закрепленного на выходном валу 2. Эллип-
тические зубчатые колеса 8 и 5 имеют одинако-
вые размеры и установлены на валах таким обра-
зом, что ось вращения каждого вала проходит
через фокус делительного эллипса эллиптическо-
го зубчатого колеса. Входной вал 1 соединен с
электродвигателем, а на выходном валу 2 распо-
ложен рабочий орган.

Представленный механизм включается в со-
став привода соединением входного вала с электро-
двигателем и расположением на выходном валу ра-
бочего органа. Принцип работы перемешиваю-
щего устройства следующий. Электродвигатель
сообщает входному валу 1 вращательное движе-
ние, которое передается водилу 7, благодаря чему
цилиндрическое зубчатое колесо 4 обкатывается
по неподвижному зубчатому колесу 3. Враща-
тельное движение цилиндрического колеса 4 пе-
редается валу сателлита 6 и эллиптическому зуб-
чатому колесу 5, которое приводит в движение

Рис. 1. Схема планетарного механизма перемешива-
ющего устройства: 1 – входной вал; 2 – выходной вал;
3 – центральное неподвижное зубчатое колесо; 4 –
цилиндрическое зубчатое колесо сателлита; 5 – эл-
липтическое зубчатое колесо сателлита; 6 – вал сател-
лита; 7 – водило; 8 – эллиптическое зубчатое колесо
на выходном валу.
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эллиптическое зубчатое колесо 8 и соответствен-
но выходной вал 2, который благодаря перемен-
ному передаточному отношению пары эллипти-
ческих зубчатых колес совершает неравномерное
вращательное движение. Так как выходной вал 2
совершает неравномерное вращательное движе-
ние, то рабочий орган также будет вращаться не-
равномерно, перемешивая продукт в реакторе.

Кинематический анализ механизма проведен
с помощью построения плана скоростей его зве-
ньев [25]. Аналог угловой скорости выходного ва-
ла механизма определяется величиной радиусов
цилиндрических и эллиптических зубчатых колес
механизма, при этом радиус зацепления эллипти-
ческого зубчатого колеса является функцией угла
поворота входного вала и описывается уравнени-
ем эллипса в полярных координатах [26]:

(1)

где a и e – большая полуось и эксцентриситет пары
эллиптических зубчатых колес, соответственно;
R1 – радиус центрального неподвижного цилин-
дрического зубчатого колеса 3, R2 – радиус ци-
линдрического зубчатого колеса сателлита 4.

В итоге, получено следующее выражение для
определения аналога угловой скорости выходно-
го вала или передаточной функции механизма:

(2)

В зависимости от выбора радиусов цилиндри-
ческих зубчатых колес можно получить различные
виды движения выходного вала: неравномерное
движение при R1 = 0.038 м, R2 = 0.012 м, e = 0.475
(рис. 2а); движение с остановками при R1 = 0.037 м,
R2 = 0.013 м, e = 0.475 (рис. 2б); возвратно-враща-
тельное движение R1 = 0.025 м, R2 = 0.025 м, e =
= 0.475 (рис. 2в).
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Условия, при которых механизм реализует
различные виды движения, можно представить
следующим образом:

(3)

(4)

(5)

Таким образом, первый механизм (рис. 2а)
удовлетворяет условию (3), второй механизм
(рис. 2б) – условию (4) и третий механизм (рис. 2в) –
условию (5). Подставляя геометрические пара-
метры механизмов в уравнение аналога угловой
скорости (2) с учетом (1), получим график функ-
ции аналога угловой скорости . Интегри-
рование (2) по обобщенной координате позволя-
ет построить график угла поворота выходного ва-
ла механизма . Графики функций 
и  для трех вариантов механизмов показа-
ны на рис. 3.

Представленные на рис. 2 механизмы обеспе-
чивают требуемые виды движения выходного ва-
ла (рабочего органа), о чем свидетельствует ана-
лиз графиков  (рис. 3а). Как видно из за-
висимостей  (рис. 3б), аналог угловой
скорости не является постоянной величиной и
колеблется вокруг среднего значения. Критери-
ем, характеризующим данную неравномерность
движения, является коэффициент неравномер-
ности вращения:
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Рис. 2. Варианты планетарного механизма с эллиптическими зубчатыми колесами для различных видов движения:
(а) – неравномерное движение; (б) – движение с остановками; (в) – возвратно-вращательное движение; a, b, c – боль-
шая полуось, малая полуось и фокальное расстояние эллипса; R1 и R2 – радиусы цилиндрических зубчатых колес.
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(6)

где ωout.max, ωout.min и ωout.av – максимальная, мини-
мальная и средняя угловая скорость выходного
вала; umax, umin и uav – максимальное, минималь-
ное и среднее значения передаточной функции
механизма, соответственно.

Анализ уравнения (6) показывает, что при
уменьшении среднециклового передаточного от-
ношения коэффициент неравномерности увели-
чивается. В случае возвратно-вращательного дви-
жения (механизм 3) uav = 0, поэтому в таком слу-
чае величину неравномерности целесообразно
характеризовать углом качания (амплитудой уг-
ловых колебаний) α:

(7)

где ϕout.max и ϕout.min – максимальное и минималь-
ное значение угла поворота выходного вала.

Как следует из полученных результатов кине-
матического анализа, механизм обладает значи-
тельными возможностями для проведения лабо-
раторных исследований. Получение различных
видов движения и регулировка неравномерности
вращения мешалки реализуется в одном корпусе
с помощью сменных комплектов цилиндриче-
ских и эллиптических зубчатых колес.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ

На базе лабораторного реактора Ika Magic
Plant разработан экспериментальный стенд пере-
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мешивающего устройства с неравномерным вра-
щением рабочего органа (рис. 4).

Движение входного вала 5 осуществляется с
помощью электродвигателя 1 верхнеприводной
мешалки мощностью 72 Вт, с возможностью ме-
ханической регулировки частоты вращения n =
= 50–500 об/мин. Вращательное движение вход-
ного вала 5 с помощью исполнительного меха-
низма 4 преобразуется в возвратно-вращательное
движение выходного вала 6, которое посредством
соединительной муфты 7 передается на рабочий
орган 13, что приводит к перемешиванию жидкой
среды в реакторе 8.

Общий вид планетарного исполнительного
механизма неравномерного движения, построен-
ного на базе предложенной схемы, показан на
рис. 5.

Разъемная конструкция установки и исполни-
тельного механизма позволяет провести перена-
ладку экспериментального стенда: изменить нерав-
номерность вращения или вид движения рабочего
органа, проводить эксперименты в классическом
вращательном перемешивающем устройстве.

Оценка эффективности перемешивания на
примере процессов теплообмена является наибо-
лее простым способом, так как не требует специ-
альной вспомогательной и измерительной аппарату-
ры или постоянного отбора проб для отслеживания
концентрации [27]. Измерение температуры произ-
водилось с помощью электронного термометра, с
точностью 0.1°С.

Эксперимент проведен следующим образом. В
рубашку реактора подавался теплоноситель (ди-
стиллированная вода) температурой 70 ± 0.1°С,
которая с помощью циркуляционного термостата
поддерживалась постоянной в течение эксперимен-

Рис. 3. Графики функций угла поворота (а) и аналога скорости (б) выходного вала для представленных вариантов ме-
ханизмов: 1 – первый механизм; 2 – второй механизм; 3 – третий механизм.
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та. Затем через входной штуцер загружали 500 мл ди-
стиллированной воды с температурой 20 ± 0.1°С,
и производили перемешивание, что увеличивало
интенсивность теплообмена между жидкостью и
стенками реактора. Измерение температуры про-
изводилось с помощью электронного термометра
в течение 20 мин с целью получения графиков за-
висимости температуры от времени в диапазоне
от 40 до 60°С. В течение эксперимента также из-
мерялась мощность, потребляемая приводом ме-
шалки. С целью проведения сравнительных ис-
пытаний проведено перемешивание в классиче-
ском реакторе с постоянной частотой вращения
рабочего органа, при 50, 100 и 200 об/мин (рис. 6).

Анализ графиков показывает, что коэффици-
ент теплопередачи между стенками реактора и
перемешиваемой жидкостью высокий и позволя-
ет проводить сравнительные эксперименты, так
как увеличение подводимой мощности приводит
к интенсификации процесса и сокращению вре-
мени перемешивания.

При частоте вращения вала двигателя (входно-
го вала исполнительного механизма) 50 об/мин
сравнительные испытания проводились на при-
мере возвратно-вращательного движения рабочего
органа. Угол качания α рассчитывался по фор-
муле (7). Геометрические параметры зубчатых ко-
лес исполнительного механизма и характеристи-
ки режимов перемешивания указаны в табл. 1.

В результате эксперимента построены графики
изменения температуры воды от времени (рис. 7а), а
также представлены следующие характеристики
для различных режимов: потребляемая мощность N,
затраченное время t и работа A, затраченная экс-
периментальной установкой на перемешивание
от 40 до 60°С (рис. 7б).

Анализ графиков на рис. 7 показывает, что
применение перемешивающего устройства с воз-
вратно-вращательным движением рабочего орга-
на позволяет сократить время перемешивания.
Сокращение времени составляет 2.75 мин для ре-
жима 2, 3.25 мин для режима 3 и 4 мин для режима 4,
что составляет 13, 15 и 19% от времени перемеши-
вания, затраченного при вращательном движе-
нии рабочего органа.

Рис. 4. Общий вид экспериментального стенда: 1 –
электродвигатель; 2 – блок управления двигателем;
3 – штатив, на котором закреплен двигатель, 4 – ис-
полнительный механизм перемешивающего устрой-
ства; 5 – входной вал исполнительного механизма;
6 – выходной вал исполнительного механизма; 7 –
соединительная муфта; 8 – реактор; 9 – рама; 10 –
крышка реактора; 11 – уплотнительный зажим; 12 –
уплотнение рабочего органа; 13 – рабочий орган; 14 –
штуцер для загрузки продукта; 15 – выпускной кла-
пан; 16 – штуцеры для подвода теплоносителя.
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Рис. 5. Планетарный механизм неравномерного дви-
жения: 1 – корпус; 2 – входной вал; 3 – водило; 4 –
выходной вал; 5 – солнечное колесо; 6, 7 –эллипти-
ческие зубчатые колеса на выходном валу; 8 – цилин-
дрическое зубчатое колесо; 9 – эллиптическое коле-
со; 10 – вал первого сателлита; 11 – противовес; 12 –
эллиптическое колесо; 13 – вал второго сателлита.
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При средней частоте вращения рабочего орга-
на 100 об/мин сравнительные испытания прово-
дились на примере неравномерного вращатель-
ного движения и движения с остановками рабо-
чего органа. Коэффициент неравномерности δ
рассчитывался по формуле (6) Геометрические
параметры зубчатых колес исполнительного ме-
ханизма и характеристики режимов перемешива-
ния указаны в табл. 2.

В результате эксперимента также построены
графики зависимостей изменения температуры
воды от времени (рис. 8а) и получены энергетиче-
ские характеристики (рис. 8б).

Анализ полученных экспериментальных дан-
ных (рис. 8) показывает, что неравномерное дви-
жение и движение с остановками рабочего органа
также позволяет повысить интенсивность пере-
мешивания. Сокращение времени составляет
2.72 мин для режима 2, 2.94 мин для режима 3 и
3.72 мин для режима 4, что составляет 16, 18 и 23%
от времени перемешивания, затраченного при
вращательном движении рабочего органа.

При средней частоте вращения рабочего орга-
на 200 об/мин сравнительные испытания прово-
дились также на примере неравномерного враща-
тельного движения и движения с остановками рабо-
чего органа. Геометрические параметры зубчатых
колес исполнительного механизма и характери-
стики режимов перемешивания указаны в табл. 3.

В результате эксперимента, как и в первых
двух случаях, построены графики зависимостей из-
менения температуры воды от времени (рис. 9а) и
получены энергетические характеристики (рис. 9б).

Анализ графиков на рис. 9 показывает, что
применение перемешивающего устройства с не-
равномерным движением и движением с оста-
новками рабочего органа позволяет сократить
время перемешивания. Сокращение времени со-
ставляет 2.25 мин для режима 2, 3.25 мин для ре-
жима 3 и 3.83 мин для режима 4, что составляет 15,
21 и 25% от времени перемешивания, затраченно-
го при вращательном движении рабочего органа.

Несмотря на повышение потребляемой плане-
тарным приводом неравномерного движения
мощности, затрачиваемая энергия уменьшается
вследствие снижения времени перемешивания
(рис. 7–9б).

Рис. 6. Графики изменения температуры воды от вре-
мени при постоянной частоте вращения рабочего ор-
гана: 1 – 50; 2 – 100; 3 – 200 об/мин.
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Таблица 1. Характеристики механизмов для сравнительных испытаний при n = 50 об/мин

R1, м R2, м e α, ° nin, об/мин f, Гц

Режим 1 Двигатель соединен напрямую, n = 50 об/мин

Режим 2 0.025 0.025 0.475 113 50 0.83

Режим 3 0.025 0.025 0.543 131 50 0.83

Режим 4 0.025 0.025 0.6 147 50 0.83

Таблица 2. Характеристики механизмов для сравнительных испытаний при n = 100 об/мин

R1, м R2, м e δ nin, об/мин nimp, об/мин

Режим 1 Двигатель соединен напрямую, n = 100 об/мин

Режим 2 0.035 0.015 0.28 2.127 75 100

Режим 3 0.032 0.018 0.28 2.776 128.53 100

Режим 4 0.035 0.015 0.32 3.243 75 100
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Рис. 7. Исследование эффективности перемешивания при 50 об/мин: (а) – зависимости изменения температуры воды
от времени; (б) – энергетические характеристики; 1 – вращательное движение (режим 1); 2 – возвратно-вращательное
движение, α = 113° (режим 2); 3 – возвратно-вращательное движение, α = 131° (режим 3); 4 – возвратно-вращательное
движение, α = 147° (режим 4).
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Рис. 8. Исследование эффективности перемешивания при 100 об/мин: (а) – зависимости изменения температуры во-
ды от времени; (б) – энергетические характеристики; 1 – вращательное движение (режим 1); 2 – неравномерное дви-
жение, δ = 2.127 (режим 2); 3 – движение с остановками, δ = 2.776 (режим 3); 4 – движение с остановками, δ = 3.123
(режим 4).
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Таблица 3. Характеристики механизмов для сравнительных испытаний при n = 200 об/мин

R1, м R2, м e δ nin, об/мин nimp, об/мин

Режим 1 Двигатель соединен напрямую, n = 200 об/мин

Режим 2 0.037 0.013 0.28 1.874 108.3 200

Режим 3 0.036 0.014 0.392 3.032 127.3 200

Режим 4 0.037 0.013 0.475 5.605 108.3 200
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ЗАКЛЮЧЕНИЕ
На базе оригинальной схемы планетарной пе-

редачи с эллиптическими зубчатыми колесами
разработан надежный и компактный привод пе-
ремешивающего устройства. Переменная переда-
точная функция пары эллиптических колес при
определенном соотношении радиусов цилиндри-
ческих зубчатых колес позволяет реализовать раз-
личные виды неравномерного движения рабочего
органа, при этом обеспечивается простота на-
стройки неравномерности вращения рабочего
органа.

Сравнительные экспериментальные исследо-
вания в реакторе с традиционным равномерным
вращением рабочего органа и с применением раз-
работанного планетарного привода показали, что
неравномерное движение мешалки повышает ин-
тенсивность теплообмена. Интенсификация про-
цессов наблюдалась на всех исследуемых частотах
вращения рабочего органа (50, 100, 200 об/мин),
что привело к сокращению времени перемешива-
ния на 13–25% в зависимости от режима переме-
шивания.

Включение в состав вертикального аппарата с
мешалкой планетарного механизма неравномер-
ного движения привело к повышению потребля-
емой мощности, однако суммарное количество
энергии снизилось вследствие сокращения вре-
мени перемешивания. Прирост энергоэффектив-
ности также наблюдается при увеличении часто-
ты вращения рабочего органа, однако на многих
производствах такой способ не используется
вследствие появления центральной воронки и

усиленного пенообразования. В данном случае
перспективным представляется применение раз-
работанного планетарного привода неравномер-
ного движения, которое позволяет уменьшить ве-
личину воронки [15] и повысить интенсивность пе-
ремешивания без увеличения скорости мешалки.

Работа выполнена с использованием оборудо-
вания ЦКП “Исследовательский центр пищевых
и химических технологий” КубГТУ (CKP_3111),
развитие которого было поддержано Министер-
ством науки и высшего образования Российской
Федерации (Соглашение № 075-15-2021-679).

ОБОЗНАЧЕНИЯ

A работа, кДж

а большая полуось эллиптического зубчатого 
колеса, м

e эксцентриситет пары эллиптических зубчатых 
колес

f частота возвратно-вращательных движений 
рабочего органа, Гц

N мощность, Вт

n частота вращения, об/мин

R1, R2 радиусы неподвижного и подвижного цилин-
дрических зубчатых колес, м

t время, мин

u передаточная функция механизма

α угол качания рабочего органа, °

Рис. 9. Исследование эффективности перемешивания при 200 об/мин: (а) – зависимости изменения температуры во-
ды от времени; (б) – энергетические характеристики; 1 – вращательное движение (режим 1); 2 – неравномерное дви-
жение, δ = 1.874 (режим 2); 3 – неравномерное движение, δ = 3.032 (режим 3); 4 – движение с остановками, δ = 5.605
(режим 4).
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В химической технологии важное место занимают исследования процессов массо- и теплопередачи
в движущихся средах. Очевидно, чтобы изучить эти процессы, необходимо знать, как перемещают-
ся данные среды. Определение поля скоростей жидкостей и газов задача чисто кинематическая.
Можно ли ее решить, не прибегая к уравнениям движения, ограничиваясь только уравнением не-
разрывности?
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Ответ утвердительный, если пользоваться мо-
делью идеальной жидкости, т.е. системой уравне-
ний Эйлера. Если уравнение неразрывности имеет
вид: , то единственное слагаемое, ,
отличающее систему уравнений движения вязкой
несжимаемой жидкости от уравнений Эйлера,
можно записать в виде .

Возможны три случая, когда это слагаемое ис-
чезает, автоматически превращая уравнения дви-
жения несжимаемой вязкой жидкости в систему,
не содержащую вязкости, т.е. в уравнения Эйлера.

Первый случай – математическая модель вир-
туальной идеальной жидкости, 

Второй случай – когда ,  (безвих-
ревое потенциальное течение). В этом случае
уравнение неразрывности превращается в урав-
нение Лапласа относительно потенциала ϕ. Не-
обходимость в уравнениях движения отпадает.
Поле скоростей находится как поле .

Третий возможный случай – , ,
но .

Остановимся вначале подробнее на втором
случае перехода от уравнений Навье–Стокса к
уравнениям Эйлера, когда потенциальное поле ,
порождается вихревыми нитями. Такую матема-
тическую модель успешно использовал в своих
класссических трудах Н.Е. Жуковский. Он назы-
вал вихревые нити вихревыми шнурами. В совре-

менной терминологии [1] дается точное опреде-
ление этого важного понятия. Приведем соответ-
ствующую цитату: “Ключевым объектом в теории
завихренности жидкости является вихревая нить,
которая в наиболее общем виде определяется как
вихревая трубка, окруженная жидкостью с нуле-
вой завихренностью Если устремить сечение вих-
ревой нити к нулю, сохраняя при этом постоян-
ное значение циркуляции Г, то получим распре-
деление завихренности отличное от нуля только
вдоль некоторой пространственной кривой. Та-
кое распределение завихренности будем называть
бесконечно тонкой вихревой нитью”.

В случае течения, создаваемого вихревыми ни-
тями, поле скоростей , ими порождаемое, таково,
что . Здесь вектор  является векторным
потенциалом поля . Следует отметить, что цир-
куляционное течение, возбуждаемое вихревой
нитью, происходит в соответствии с формулой
Стокса, которая преобразует поток ротора, аб-
страктного вектора через поверхность S, опираю-
щуюся на замкнутый контур L, в криволинейный
интеграл по данному контуру.

В гидродинамике абстрактный вектор наделя-
ется конкретным физическим смыслом и рас-
сматривается как вектор скорости движущегося
потока жидкости. При этом формула Стокса
означает, что поток ротора скорости через по-
верхность S при пересечении ее с вихревой труб-

=1div   0 V μΔV

μ 1rot rot   V

μ = 0

μ ≠ 0 =1rot   0V

∇ϕ
μ ≠ 0 ≠2rot   0V

=2rotrot    0V

1 V

1V
=1  rotV A A

1V

УДК 539.3
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кой (трубками) равен циркуляции скорости по
контуру L:

Циркуляцию Г называют еще напряженно-
стью вихревой трубки (нити). Подчеркнем, что

 только в точках, принадлежащих вих-
ревой нити. Во всем остальном пространстве те-
чение безвихревое, поле скоростей  потенци-
альное.

Вихревые трубки можно непосредственно на-
блюдать. Так Н.Е. Жуковский приступил к созда-
нию теории гребного винта [2], заинтересовав-
шись фотографиями Фламма (рис. 1).

При изучении работы перемешивающих
устройств получены фотографии, на которых
видны две круговые вихревые трубки (рис. 2).

( )= 1 1(   )  .
S L

rotV dS V dl

≠1rot   0V

1 V

Вихревые нити на рис. 1 Н.Е. Жуковский на-
звал свободными вихрями, являющимися про-
должением вихрей присоединенных [3]. Даль-
нейшие исследования в этом направлении позво-
лили Н.Е Жуковскому найти формулы для
вычисления подъемной силы и сопротивления
крыла самолета, содержащие подлежащую опре-
делению величину циркуляции [4]. Найти ее уда-
лось С.А. Чаплыгину [5]. Проверка формул Жу-
ковского–Чаплыгина при испытаниях в аэроди-
намической трубе дала прекрасное совпадение
теории с экспериментами. Оказалось, что опира-
ясь на несодержащие вязкости уравнения Эйлера,
можно получить расчетные формулы для вязкой
несжимаемой жидкости. Внесение циркуляции Г
в потенциальный поток компенсировало прене-
брежение вязкостью. Заметим также, что цирку-
ляция скорости имеет размерность кинематиче-
ской вязкости. Переход к уравнениям Эйлера
оказался в данном случае настолько плодотворен,
что привел к созданию целого нового направле-
ния науки – аэродинамики.

Рассмотрим теперь третий возможный случай
превращения уравнений вязкой несжимаемой
жидкости в уравнения Эйлера, когда ,

, но .
В этом случае единственное слагаемое в уравнени-
ях движения, содержащее вязкость, исчезает.
Обозначим

(1)

Данная формула означает, что  является век-
торным потенциалом поля  .

μ ≠ 0
≠2rot   0V μ =2rotrot   0V

= ω2rot   .V

2 V
ω

Рис. 1. Фотография Фламма.

Рис. 2.
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Формула Стокса применима к вектору :

(2)

т.е.

Следовательно, поток вектора  через по-
верхность S равен циркуляции  по контуру L.
Внутри вихревой трубки, из которой получена
вихревая нить  а всюду за ее
пределами . Значит, во всем осталь-
ном пространстве уравнения движения не содер-
жит вязкости ( ). Следовательно, это
уравнения Эйлера. Кроме того, за пределами вих-
ревой нити циркулирует вектор .

Это означает, что поле  вихревое в отличие
от потенциального поля . Частицы жидкости
только вращаются. В поле  частицы жидкости
перемещаются вдоль линий тока, но не вращаюся.

При суперпозиции полей  и , ,
движение частиц превращается в винтовое. Это
становится возможным, когда внутри вихревой
трубки, порождающей движение, присутствуют
одновременно два потока  и .

Если применить такой способ суперпозиции
для вихревой круговой нити

С циркуляцией  в поле  и цирку-

ляцией  в поле  [10], то уда-

ется получить неожиданные результаты. По-
скольку векторный потенциал  в по-
ле  имеет лишь одну ненулевую окружную
составляющую в цилиндрической системе коор-
динат [8], то и вектор скорости , являющийся
векторным потенцилом в поле , имеет
лишь одну окружную составляющую скорости,
отличающуюся от нуля, .

Это означает, что найдена неизвестная до сих
пор окружная скорость, порождаемая круговой
вихревой нитью, и отличатся она от  только
множителем  вместо :

(3)

ω

ω = ω (rot  ) ( ) 
S L

ds dl

( ) = 2 2rot rot    (rot ).
S L

V ds V dl

ωrot 
ω 

ω = ≠2rot  rotrot   0V
=2rotrot 0V

μ =2rotrot   0V

ω = ≠2rot   0V

2V

1V

1V

1V 2V = +1 2   V V V
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.
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z

( )Γ =  1   
L

V dl 1V

( )ωΓ = ω 
L

dl = 2 ω rot  V

{ }ϕ=    0, , 0A A

1V

2V
ω = 2rot  V

{ }ϕ=2 2  0, , 0V V

ϕ  A
ωΓ Γ

π
ω

ϕ
Γ α α=
π + + ρ − ρ α

2

2 2 2
0

cos    .
4 2 cos

a dV
z a a

Отсутствие теоретических результатов в этой
области приводило к тому, что в инженерной
практике использовали приближенную модель
вихря Рэнкина [6], в которой вовсе не учитыва-
лась радиальная и вертикальная составляющие
скорости . Считали, что эти составляющие
много меньше окружной, хотя это не подтвержда-
лось экспериментами.

Модель круговых вихревых нитей не плод
фантазии, они реально наблюдаются, например,
при работе лопастной мешалки [7] и четко видны
на рис. (2), и формулы для  и  хорошо извест-
ны [8]:

(4)

Игнорирование вертикального перемешива-
ния, отказ от его учета, приводит к ошибочным
выводам. Так в известном парадоксе Эйнштейна
считается необъяснимым тот факт, что чаинки
собираются в центре на дне стакана с чаем вопре-
ки действию центробежной силы. Однако, если
учесть наличие  и , то парадокс можно объяс-
нить.

Чаинки собираются в центре на дне стакана в
конце процесса перемешивания, когда воронка
на поверхности начинает убывать (глубина ворон-
ки на поверхности жидкости начинает умень-
шаться), стремясь к исходному равновесному со-
стоянию горизонтальной плоскости. Частицы
жидкости при этом поднимаются из глубины во-
ронки и опускаются вблизи стенки стакана, как
это изображено на Рис.3. Возникает циркуляция,
обеспечивающая движение чаинок от периферии
к центру вблизи дна стакана.

Суперпозиция полей  и  позволяет решать
трехмерные задачи, и избегать ошибочных выво-
дов, а также объясняет то, что раньше объяснить
не удавалось. Так, в 1967 г. была опубликована
статья [9], в которой описано как с помощью виб-
рации возбуждалась система вихрей, располо-
женных в шахматном порядке с чередованием на-
правления вращения (рис. 4).

Не удавалось понять, почему колебания в вер-
тикальном направлении вызывают вращение. Те-
перь можно понять, почему так происходит. Каж-
дый вихрь был виден благодаря воронке с при-
поднятыми краями, напоминающий пару
тороидального и осевого вихря, описанных в ста-
тье [10].

Там же представлен график, показывающий,
как меняется  в зависимости от расстояния от
оси, проходящей через воронку. Из представлен-
ного там рисунка, видно, что  меняется скачко-
образно, резко возрастая в малой окрестности от
оси OZ. Подобное явление можно отчетливо на-

1 V
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блюдать в экспериментах с псевдоожиженными
сыпучими телами. Видно также, что все твердые
частицы вращаются. Это доказывает, что движе-
ние их винтовое, как и должно быть при суперпо-
зиции полей  и .

Из вышеизложенного следует, что третий слу-
чай превращения уравнений вязкой несжимаемой
жидкости в уравнения Эйлера весьма перспективен
для исследований в химической технологии. С по-
мощью этой модели можно определить, напри-
мер, окружную составляющую скорости в сфери-
ческом сосуде с мешалкой.

С этой целью рассмотрим сперва виртуальную
сферу в неограниченном жидком пространстве с
радиусом R и центром в начале координат. Поме-
стим одну круговую вихревую нить радиуса а и на-
пряженности  внутри сферы, а другую радиуса b и
напряженности  вне сферы таким образом, что-
бы вторая нить была зеркальным отображением
первой относительно воображаемой сферы. То-
гда , где  и , как изоб-
ражено на рис. 5а. Здесь точки  и  лежат на
одной образующей конуса с вершиной в начале
координат.

Значение окружной составляющей  вектор-
ного потенциала  в произвольной
точке M виртуальной сферы согласно [8] равно:

1 V 2 V

Γa

Γb

=2
a bR R R =a aR M O =b bR M O

aM bM

ϕA
{ }ϕ= 0, , 0A A

(5)

где  и  циркуляции нитей a и b,

и

Здесь  и

 являются производя-

щими функциями полиномов Лежандра [11].
Следовательно, формуле (5) можно придать вид:

(6)

Очевидно, , когда 

при любых целых n.

Учитывая, что  и  получим:

(7)

независимо от n.
Уравнение  согласно [8] опреде-

ляет поверхность тока, непроницаемую для жид-
ких частиц. Следовательно, условия (7) означают,
что сфера радиуса R, является такой поверхно-
стью. Таким образом, мы можем теперь рассмат-
ривать ее как реальную (а не виртуальную) стенку
сферического сосуда с круговой вихревой нитью
радиуса а внутри нее.

Если теперь зеркально отобразить часть этой
картины при Z > 0 относительно плоскости Z = 0,

мы снова приходим к выводу, что  .

В этом случае вихревые нити a и b будут находит-
ся в области Z < 0.
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Суммарная окружная составляющего вектор-
ного потенциала  поля  в точке М,
генерируемая от четырех вихревых нитей, изоб-
ражаемых на рис. 5б, записывается в виде:

(8)

Здесь точка М находится внутри сферы радиуса
.
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Формула (8) позволяет найти окружную со-
ставляющую поля  просто заменяя
циркуляции  и  на  и :

(9)

Суперпозиция полей  решает трехмер-
ную задачу для течения в сферическом сосуде с
мешалкой. Возможности третьего способа пере-
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хода от уравнений движения несжимаемой вяз-
кой жидкости к уравнениям Эйлера, полезны не
только при исследовании работы перемешиваю-
щих устройств, но и вихревых аппаратов.

В качестве примера можно предложить фраг-
мент из патента Schauberger Biotechnik AG
DE1442734.

Достаточно взглянуть на рисунок, как обнару-
живается комбинация из осевого и тороидально-
го вихрей, рассмотренных в статье [10].

СПИСОК ОБОЗНАЧЕНИЙ

вектор скорости

цилиндрические координаты
векторный потенциал

окружная составляющая векторного потен-
циала
циркуляция скорости
циркуляция ротора скорости

радиусы круговых вихревых нитей

циркуляция круговых вихревых нитей

 V
ρ ϕ,  ,  z
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ϕ   A
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ωΓ   
  ,  a b

Γ Γ,  a b
Рис. 5. (а) Схема расположения круговых вихревых
нитей относительно сферы. Рис. 5б.
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Рис. 6. Реакционная камера (1) имеет яйцевидную
или грушевидную форму на большей части своей
длины и на ней – предпочтительно у тупого полюса
один или несколько вставные патрубки (3) для обра-
батываемой среды (А) присоединены тангенциально.
на тупом полюсе реакционной камеры (1) установлен
патрубок (5) вставляется с аксиальной потайной го-
ловкой, которая предпочтительно сужается внутрь,
через которую продукт реакции (С) выбрасывается
вращательным движением, в то время как соответ-
ствующая реакция одновременно продолжается, и
вторичный воздух (B0) предпочтительно вводится в
противоположном направлении в в результате обра-
зовался центральный всасывающий вихрь.
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Лаптев Анатолий Григорьевич в 1978 г. окон-
чил Казанский химико-технологический институт
(КХТИ). В 1988 г. защитил кандидатскую диссер-
тацию, а в 1995 г. – докторскую по специальности
“Процессы и аппараты химической технологии”.
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дующим кафедрой.

Лаптев Анатолий Григорьевич в 2001 г. перешел
в Казанский государственный энергетический
университет (КГЭУ), где с 2001 по 2022 гг. работал
заведующим кафедры “Технология воды и топлива”.
С 2022 г. является профессором кафедры “Инже-
нерная экология и безопасность труда”.

Область научных интересов А.Г. Лаптева: фун-
даментальные и прикладные исследования тепло-

массообмена в двухфазных средах, очистки газов и
жидкостей от вредных примесей, математическое
моделирование процессов межфазного переноса
и модернизация промышленных аппаратов.

Разработаны математические модели тепло-
массообменных и сепарационных процессов в
промышленных аппаратах химические техноло-
гии, основанные на представлении физического
процесса в виде совокупности элементарных яв-
лений, обладающих иерархией масштабов, мате-
матическая структура которых инвариантна к
взаимодействию и масштабу аппарата. Взаимо-
действие явлений учитывается параметрически
на основе удовлетворения фундаментальным за-
конам сохранения импульса, массы и энергии,
что позволяет решить проблему масштабного пе-
рехода. А.Г. Лаптевым разработаны методы и ал-
горитмы расчетов эффективности широкого
класса химико-технологических процессов с уче-
том неравномерностей распределения фаз в бар-
ботажных и насадочных колоннах, пленочных
градирнях, скрубберах – охладителей газов, наса-
дочных газосепараторах аэрозолей. Эксперимен-
тально установлен и математически описан эф-
фект резкой интенсификации теплообмена (в 15–
20 раз) и смешения сред в аппаратах с объемными
интенсификаторами с высоковязкими средами за
счет перехода от ламинарного режима в турбу-
лентный. Установленный эффект использован в
новых аппаратах, внедренных на ряде промыш-
ленных предприятиях. А.Г. Лаптевым получено
более 30 патентов и свидетельств о регистрации
программ ЭВМ; опубликовано более 450 научных
работ, из них более 250 в журналах из перечня
ВАК РФ и более 120 в изданиях, входящих в базы
Scopus и WoS. Опубликовано 22 монографии и
10 учебных пособий, основные из них: Теорети-
ческие основы и моделирование процессов разде-
ления веществ – 1993 г.; Модели пограничного
слоя и расчет тепломассообменных процессов –
2007 г.; Основы расчета и модернизация тепло-
массообменных установок в нефтехимии – 2015 г.;
Математические модели и методы расчетов теп-
ломассообменных и сепарационных процессов в
двухфазных средах – 2021 г.

В журнале “Теоретические основы химиче-
ской технологии” А.Г. Лаптев опубликовал более
20 статей по решению важных задач масштабного

Рис. 1. 30 марта 2023 г. Лаптеву Анатолию Григорье-
вичу исполнилось 70 лет.
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перехода, тепломассообмена в двухфазных сре-
дах, модернизации промышленных аппаратов с
импортозамещением контактных устройств.
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ций аппаратов и модернизированных технологи-
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(более 6 миллиардов рублей в год) на предприяти-
ях: Сургутском заводе стабилизации конденсата;
АО “Тобольскнефтехим”; АО “Нижнекамскнеф-
техим”; АО “Казаньоргсинтез”; АО “ТАНЕКО”
(г. Нижнекамск), и др.

А.Г. Лаптев подготовил 35 кандидатов и 7 док-
торов технических наук по шести специально-
стям ВАК РФ.

Разработал курсы лекций в рамках Президент-
ской программы подготовки инженерных кадров
“Энерго- и ресурсосберегающие технологии и
аппараты для очистки жидких и газовых сред на
предприятиях топливно-энергетического ком-
плекса”, “Энергоэффективные процессы и аппа-
раты в нефтехимическом комплексе”.

Член двух диссертационных советов в КНИТУ
(КХТИ), зам. директора по науке в Инженерно-

Внедренческом Центре “Инжехим” (по совмести-
тельству), член редколлегии журнала Известия ву-
зов “Проблемы энергетики”, “Вестник КГЭУ”
(г. Казань). Отраслевая награда Министерства
образования и науки РФ “За развитие научно-ис-
следовательской работы студентов”, Почетный
ученый Европы (Европейской Академии Есте-
ственных наук); Действующее членство Россий-
ская Академия Естествознания (РАЕ). Рецензент
в международных журналах “Heat and Mass Transfer”
и “Theoretical Foundations of Chemical Engineering”,
“International Communications in Heat and Mass
Transfer”. Награжден почетной медалью Лейбни-
ца за особые заслуги в научных исследованиях,
медалью Нобеля за изобретения, медалью Ломо-
носова за лучшие три монографии по фундамен-
тальным исследованиям в технических науках,
Заслуженный деятель науки РТ.

Таким образом, А.Г. Лаптев внес значитель-
ный вклад в развитие науки о процессах и аппара-
тах химической технологии и теоретической теп-
лотехники, проектированию и модернизации
промышленных установок с энерго- и ресурсо-
сберегающим эффектом.


