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Изложена методология разработки каталитического промышленного процесса на примере решения задач разделения изотопов водорода. Рассмотрена иерархическая структура уровней исследования процесса и его реализации. Даны расчетные уравнения для нахождения основных параметров разделительных элементов (РЭ) каскада при каталитическом изотопном обмене водорода с водой. Введено понятие структуры теоретической тарелки при использовании гидрофобных катализаторов и показана ее зависимость от изотопного состава разделяемой смеси.

Технологии каталитических процессов и реакторов отводится важнейшая роль в промышленном катализе – не только как науки – основы производства, выбора катализатора и конструирования реакторов, но и науки, обеспечивающей создание эффективных каталитических производств на основе фундаментальных знаний: химии, физической химии, физики и математики.

В 1930-е годы теория химической технологии основывалась на физическом моделировании – экспериментальном методе исследования каталитического объекта другим, ему подобным, – физической моделью. Обычно модель геометрически подобна оригиналу, имеет уменьшенный размер, а физико-химический характер процесса в ней такой же, как в оригинале.

Метод физического моделирования особенно был привлекателен для инженеров, так как при одинаковой физической природе модели и объекта кажется, что физическая модель содержит все стороны исследуемого процесса. В основе данного метода лежат теория подобия и анализ размерностей. Однако работа проектных организаций химической промышленности в довоенные годы показала, что физическое подобие в реакционных устройствах отсутствует и проектирование на основе физического моделирования приводит к ошибкам. За рубежом и в нашей стране возник метод постепенного многоступенчатого увеличения масштабов реакторов и строительства опытных установок для освоения процесса – метод дорогой и требующий больших затрат времени. Поэтому в 1932–1935 гг. были начаты работы по применению метода математического моделирования, хорошо известного в физике. На его основе в конце 1930-х годов были построены многие промышленные реакторы без опытных установок.

После Великой Отечественной войны возникла задача создания производства тяжелой воды в исключительно короткие сроки. Она решалась на основе математического моделирования без строительства больших опытных установок. В настоящей статье излагается методология ее решения.

Разработка многих способов получения тяжелой воды была начата в 1945 г. Наиболее быстро был разработан многоступенчатый электролитический метод в сочетании с каталитическим изотопным обменом дейтерия между водой и водородом [1]. По этому методу были построены первые заводы получения тяжелой воды, хотя с экономической точки зрения он не является наилучшим.

Трудность создания производства определялась низким содержанием дейтерия в природной воде (~0,015 % (ат.)), что требовало перерабатывать в начальной стадии процесса от 10 до 100 м3 сырьевой воды на 1 л производимой тяжелой воды. Последняя должна содержать в водороде не менее 99,8 % атомов дейтерия, что требует построения многоступенчатого каскада из разделительных элементов (РЭ), в которых достигается элементарный эффект разделения смеси «протий–дейтерий»1. Кроме того, в 1940-х годах в распоряжении исследователей не было достаточного количества обогащенной тяжелой воды для проведения широкомасштабных экспериментальных научно-исследовательских работ.
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Рис. 1. Иерархическая структура системы разделения изотопов

В основу построения математической модели реактора была положена идея структурных уровней каталитических систем в пространстве и времени. Взаимосвязь и взаимозависимость между элементами уровня и уровнями создают целостность и специфичность каталитического производства. Мы выделяем четыре иерархических уровня (рис. 1): микро- (атомно-молекулярный, 1-1000 Å), мезо- (зерно катализатора, 1-100 мкм), макро- (слой катализатора, РЭ, 1 мкм -5 м) и мегауровень (завод в целом).

На первом уровне решались термодинамические и кинетические задачи. Как уже указывалось, метод разделения изотопов водорода основан на реакциях изотопного обмена между водородом и водой. В области первичного концентрирования (до 5 % дейтерия) основное значение имеет реакция
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константа равновесия которой равна коэффициенту разделения (.
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Экспериментальное нахождение величины α в те годы было затруднено, однако оно не являлось определяющим. Константа равновесия могла быть вычислена на основе статистических сумм молекул. 
______________________

1В теории разделения смесей разделительным элементом называется устройство, где исходная смесь делится на две фракции, в одной из которых относительная концентрация целевого компонента (Rx) больше, а в другой (Ry) – меньше, чем исходная. Однократный эффект разделения определяется величиной ( = Rx/Ry>1, которая называется коэффициентом разделения. 

Точность их определения на основе спектральных данных превосходит точность лабораторных физико-химических измерений концентрации дейтерия. Поэтому по точности константа равновесия, рассчитанная из статических сумм молекул, превосходила полученную на основе обычных экспериментальных определений концентраций дейтерия. Значения константы равновесия реакции (1) определяются формулой
ln Kp =478 /T −0,292
и приведены ниже:
T, K …………273        298        333        348        373        403 

Кр  …….…….4,15        3,63       3,04      2,87       2,62       2,39
Значение коэффициента разделения сильно зависит от температуры. Во избежание конденсации водяного пара в порах катализатора температура в слое катализатора должна быть не ниже 130 °С, чему соответствует коэффициент разделения, равный 2,4. Увеличение коэффициента разделения путем снижения температуры, как будет показано ниже, приводит к необходимости изотопного обмена между водородом и жидкой водой. Осуществление этого способа требует применения гидрофобных катализаторов.

Катализаторами для реакции изотопного обмена (1) являются металлы VIII группы Периодической системы Д.И. Менделеева. Для обеспечения высокой активности промышленного катализатора был создан никель-хромовый катализатор с большой внутренней поверхностью и высокой дисперсностью частиц никеля.

Кинетика реакции изотопного обмена была изучена в безградиентных условиях [2]. Экспериментальные результаты описывались уравнением
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или
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где Wист – скорость обмена в кинетической области; 
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 – парциальные давления водорода и воды; CHD и CHDO – содержание дейтерия в водороде и в паре; α – коэффициент разделения при изотопном обмене водорода с водой (в области малых концентраций дейтерия величина α равна константе равновесия реакции (1)); 
λ – отношение парциальных давлений водорода и паров воды.

После преобразования и интегрирования уравнения (3) получаем
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Здесь τ – время пребывания парогазовой смеси в слое катализатора, q0 и q – отношение концентраций дейтерия в паре и водороде соответственно в начале и в конце изотопного обмена.

На втором иерархическом уровне определяется наблюдаемая кинетика реакции изотопного обмена на пористом зерне катализатора. Исследованиями зависимости активности зерна катализатора от его размера было установлено, что процесс изотопного обмена протекает в области внутренней диффузии. Диффузионная область для обратимых реакций характеризуется тем, что в центре зерна достигается равновесие реакции. Наблюдаемая скорость реакции на зерне катализатора описывается следующим уравнением:
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где S – наружная поверхность катализатора, D – коэффициент диффузии, cn и cp – содержание дейтерия у наружной поверхности и в центре зерна катализатора.

Из выражения (6) следует, что в области внутренней диффузии наблюдаемая скорость реакции в общем виде не может быть представлена как разность между прямой и обратной реакциями. В работе [3] было показано, что в частном случае для единственной обратимой реакции с линейным кинетическим уравнением выражение (4) остается справедливым, а наблюдаемая скорость реакции может быть представлена в виде
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где А и В – множители, определяющие зависимость скоростей прямой и обратной реакций от концентраций других компонентов, которые остаются примерно постоянными [3];  с1n и c2n – концентрация дейтерия в водороде и в водяном паре;  D1 и D2 – коэффициенты диффузии соответственно водорода и паров воды.

В этом случае наблюдаемая константа скорости зависит не только от химической природы катализатора, но и от состава реакционной смеси, коэффициентов диффузии реагентов, константы равновесия реакции изотопного обмена и величины наружной поверхности катализатора, определяемой размерами зерна катализатора.

На основании анализа расчетных и экспериментальных результатов, полученных при исследовании кинетики процесса, было установлено, что величина наблюдаемой константы скорости должна удовлетворять условию [4, 5]
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Условие (9) является первым критерием отбора каталитических  систем, перспективных для промышленного применения. Расчетная проработка и сопоставление с натурным экспериментом показали, что при выполнении данного условия на 1 т произведенной тяжелой воды потребуется ~1,5 м3 никель-хромового катализатора. При этом для достижения 98 %-ной степени приближения к равновесию достаточен слой катализатора, равный 0,3–0,5 м (при линейной скорости парогазовой смеси 0,5–1,0 м/с).

Качественный анализ детальной кинетической модели показал, что существуют три стационарных состояния катализатора: два устойчивых и одно неустойчивое. Одно устойчивое состояние достигается, когда поверхность катализатора полностью покрыта водородом, а второе – при полном покрытии ее кислородом. Промежуточное стационарное состояние при одновременном присутствии адсорбированных водорода и кислорода неустойчиво. Стационарное состояние, отвечающее полному покрытию поверхности катализатора адсорбированным водородом активно, а второе устойчивое состояние – нет. Поэтому в пусковой начальный период катализатор до пуска реакционной смеси должен быть обработан водородом при температурах 150–250°С для снятия адсорбированного кислорода и оксидной пленки, предохраняющей катализатор от самовозгорания, и насыщения катализатора водородом. При освоении производства были случаи, когда система в начальный период продувалась неочищенным азотом (0,4% О2) для вытеснения воздуха, при этом поверхность катализатора покрывалась адсорбированным кислородом и катализатор полностью терял активность.

Выбор условий эксплуатации катализатора и определение его количества позволили перейти к моделированию и конструкционному оформлению разделительного элемента на третьем иерархическом уровне. Разделительный элемент должен обеспечивать противоточное движение водорода и воды при протекании реакции обмена в паровой фазе. Поэтому РЭ имеет сложную структуру, так как кроме каталитического реактора включает в себя системы испарителя-насытителя, регулировки заданного отношения потоков и блок конденсации [6]. Из этих разделительных элементов в 1948 г. был построен и пущен промышленный каскад, который успешно эксплуатировался более 30 лет.

Сложная структура РЭ обусловлена гидрофильностью гетерогенных катализаторов реакции (1), что препятствует проведению противоточного разделения без существенного снижения каталитической активности, вызванного блокированием водой активной поверхности катализатора. Кроме того, сложная структура РЭ ведет к увеличению энергозатрат, связанных с неизбежными потерями тепла при испарении и конденсации. Однако можно добиться существенного упрощения РЭ, если использовать активные гомогенные [4, 5, 8] или гидрофобные катализаторы. В последнем случае процесс обмена описывается следующими реакциями:
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Реакция (10) протекает между газообразным водородом и парами воды на катализаторе, при этом тяжелый изотоп водорода накапливается в паре, так как равновесие этой реакции сдвинуто вправо. Реакция (11) достаточно быстро протекает без катализатора, а ее константа равновесия близка к единице. Поскольку реакция (11), которая идет между жидкой водой (Н2О)ж и ее парами (НDО)п, является гетерогенной, она называется реакцией фазового изотопного обмена (ФИО). Так как катализатор реакции (10) является гидрофобным, то это позволяет осуществлять обе реакции в одном аппарате – насадочной колонне изотопного обмена – при более низких температурах. В случае насадочной колонны, схема которой приведена на рис. 2, разделительным элементом является теоретическая тарелка, высота которой определяется двумя сечениями, причем жидкость, покидающая нижнее сечение, находится в термодинамическом равновесии с газом, выходящим из верхнего сечения. В обозначениях, приведенных на рис. 2, для (n − 1)-й тарелки, согласно определению, должны выполняться следующие равенства:
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Из материального баланса колонны, работающей в области малых концентраций и безотборном режиме (G = L), следует, что при выполнении условия (12) на всех тарелках
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Для того чтобы выполнялось условие (12), тарелка должна иметь определенную структуру. Здесь под структурой понимается распределение в пространстве элементов гидрофильной насадки и зерен гидрофобного катализатора при заданном соотношении объемов катализатора и насадки. 

	[image: image16.png]Xy Yua 0

!

L





	Рис. 2. Схема колонны, 

работающей в безотборном режиме

1 –колонна изотопного обмена; 

2 –насытитель;

3 –нижний УОП (электролизер); 

4 –конденсатор;

5 –верхний УОП (горелка); 

G–поток водорода, моль/ч;

Ł = L + L1 –поток воды в колонне, моль/ч; 

L –поток воды, поступающий в электролизер, моль/ч; 

L1 –поток воды, идущий на насыщение водорода, моль/ч; 
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–влажность, моль пара/моль водорода; 

GH = LH = L1 –поток пара, моль/ч;

x, y, z –изотопный состав соответственно воды,

водорода и пара


Одной из таких структур является представленное на рис. 3, а чередование слоев насадки и катализатора на (n − 1)-й тарелке.
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Рис. 3. Структура (n − 1)-й тарелки (а) и ее Z–Y-диаграмма (б)

Первым слоем является гидрофобный катализатор, на котором идет обмен между паром и водородом, в результате которого содержание тяжелого компонента в паре возрастает, а в водороде – убывает. Если предположить, что в слое катализатора отсутствует ФИО, то изотопная концентрация покидающего каталитический слой пара 
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 связаны следующим уравнением материального баланса:
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Положив
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где ( – степень приближения к равновесию на выходе из слоя, 1 ≥ ( > 1/α, и учитывая, что yn = zn, получаем
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Уравнение (16) можно упростить, если ввести обозначения ψ = (1 + Н) / (1 + α(Н) и β = (1 + Н) α( / (1 + α(Н) = ψα(. Тогда 
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Поскольку β > 1, содержание тяжелого компонента в паре после первого слоя будет больше исходного (
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). Найдем разность концентраций изотопа в паре и водороде после первого слоя катализатора:
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Чтобы удовлетворить условию (13), т.е. обеспечить равенство концентраций компонента в паре и водороде, покидающих тарелку, необходимо передать «избыточное» количество компонента, а именно zn (α( −1) ψ H, в поток жидкости с помощью реакции ФИО. В результате этого обмена (который протекает в слое гидрофильной насадки, см. рис. 4) концентрация в паре уменьшится до 
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Если допустить, что степень приближения к равновесию ( на всех слоях катализатора одинакова, а в каждом слое гидрофильной насадки происходит передача избыточного количества компонента из пара в жидкость, то весь процесс, протекающий на тарелке, можно изобразить с помощью Z – Y–диаграммы (см. рис. 3,б). Выражение (15): 
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 является уравнением квазиравновесной линии. А уравнением рабочей линии будет уравнение материального баланса, описывающее передачу избыточного количества компонента из пара в жидкость.

[image: image30.emf]
Рис. 4. Схема потоков в слое гидрофильной насадки 
и распределение изотопных концентраций

Общее число слоев катализатора ν, необходимое для реализации условия (12), можно рассчитать. Согласно уравнению (17): 
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, или в общем случае 
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(19)
Изменение концентрации изотопа в водороде на всех слоях катализатора запишем как
[image: image33.png]



С другой стороны, данное изменение концентрации на любой тарелке в безотборном режиме равно 
[image: image34.emf]
Из уравнений (20) и (21) следует, что
[image: image35.emf]
Логарифмируя уравнение (22), получим 
[image: image36.emf]
Из уравнения (23) следует, что необходимое число слоев катализатора зависит от состава разделяемой смеси (так как величина α, входящая в уравнение, зависит от изотопных концентраций протия, дейтерия и трития [6, 8]), отношения парциальных давлений пара и водорода (Н), а также от степени приближения к равновесию (() в слое катализатора. В таблице приведена зависимость числа слоев катализатора (ν), необходимых для формирования РЭ, от величин ( и α.
Число слоев катализатора в зависимости от ( и ( при Н = 0,25, Т = 333 K
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Из данных таблицы видно, что даже при больших значениях ( для создания РЭ требуется больше одного слоя катализатора.

Величины ( и kнаб связаны между собой уравнением, которое получается из выражения (5) при q0= 1, q = α( , λ= 1/H:

[image: image38.emf]
Положив в уравнении (24)

[image: image39.wmf]/,
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где Δh – высота слоя катализатора, u – линейная скорость парогазовой смеси при рабочих условиях, получим
[image: image40.emf]
Количество катализатора, необходимое для формирования единицы сечения одного РЭ, будет равно 

[image: image41.wmf]mh
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(27)

Подставив в уравнение (27) соответствующие значения из выражений (23) и (26), получим после преобразования
[image: image42.emf]
где 

[image: image43.emf]
На рис. 5 приведена зависимость m от ( для случая, когда α = 3, Н= 0,25, kнаб = 5 с−1, u = 0,1 м/с.
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Рис. 5. Зависимость количества катализатора 

(
[image: image45.wmf]mh
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) в РЭ от степени приближения (() в элементарном слое

Видно, что до значений ( = 0,7÷0,8 величина m растет линейно и довольно медленно. Это означает, что на практике при формировании РЭ толщина элементарного слоя не должна превышать величины нескольких диаметров зерен катализатора.

Очевидно, что характер приведенной зависимости будет сохраняться и при других значениях параметров. Однако следует подчеркнуть, что при разделении трехкомпонентной смеси (протий–дейтерий–тритий)1 величина α будет существенно меняться при изменении содержания протия и дейтерия. Это обстоятельство приводит 

1 Этот случай имеет место при очистке D2O от трития и протия в тяжеловодных реакторах.

к тому, что весь процесс каталитической очистки от трития проводят в двух колоннах [9], причем значения m на одном РЭ в этих колоннах могут заметно различаться.
Для рассмотренной структуры РЭ количество слоев катализатора будет совпадать с числом слоев гидрофильной насадки. Число единиц переноса, необходимое для передачи тяжелого изотопа из пара в жидкость, можно определить согласно следующему уравнению [10]:
[image: image46.emf]
где 
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 – коэффициент разделения для реакции (5), N0x – число единиц переноса, рассчитанное по изменению изотопной концентрации в воде.

Замена одной каталитической системы (гидрофильный никель-хромовый катализатор) на другую (гидрофобный катализатор) позволила существенно упростить конструкцию РЭ и создать каталитическую установку по переработке некондиционной тяжелой воды, которая успешно эксплуатируется в течение 7 лет в г. Гатчине [11]. Следует отметить, что расчет загрузки катализатора и насадки в эту установку (диаметр колонны 95 мм, высота насадочного слоя 7 м) был сделан на основе вышеизложенного подхода и экспериментов, выполненных в колонне диаметром 8 мм при высоте слоя 35 см. Так, например, высота одного РЭ на основе расчета была определена в 20 см (при u = 0,1 м/с), а реальное значение на действующей установке равно 18 см в сопоставимых условиях.

В заключение отметим, что в приведенной на рис. 1 иерархии этапов создания каталитического процесса чисто каталитическим уровнем являются выбор и модификация гидрофобного катализатора, включающим в себя выбор носителя, металла и его удельной поверхности, размера зерна и диаметра пор, определение кинетических характеристик в кинетической и диффузионной областях протекания процесса с учетом двухфазной системы. Однако принятие основных решений на этом этапе всегда тесно увязывалось с требованиями, вытекающими из оптимальных условий эксплуатации продуцирующей установки.

Другой каталитический процесс играл принципиальную роль в обеспечении безопасной работы завода, производящего D2О методом низкотемпературной ректификации жидкого водорода. Для безопасной работы объемная доля кислорода в водороде, поступающем в разделительную колонну, должна была быть меньше 10−11. В начале 1950-х годов не было аналитических методов определения таких малых концентраций кислорода. Разделительная колонна, в которой накапливался твердый кислород, фактически была анализатором содержания О2 в водороде. Поэтому единственной возможностью нахождения условий такой тонкой очистки был метод математического моделирования с помощью математической модели процесса.

Способ очистки был основан на каталитическом гидрировании кислорода. Этот процесс может осуществляться непрерывно, без смены катализатора, при невысокой температуре (40–80°С) и больших объемных скоростях, если проводить процесс гидрирования в области внешней диффузии. Положение равновесия реакции взаимодействия водорода и кислорода обеспечивает практически полное превращение кислорода в воду. В области внешней диффузии процессы переноса кислорода не успевают выравнивать его концентрацию, и у поверхности зерен пористых никелевых промышленных катализаторов она близка к нулю, что имеет существенное значение, так как предохраняет никелевый катализатор от возможного снижения активности в результате окисления поверхности катализатора. Обеспечение такой низкой концентрации требует создания высокоактивного катализатора. Определение количества катализатора, необходимого для достижения требуемой тонкой очистки водорода, задается в этом случае скоростью массопередачи кислорода из газового потока к наружной поверхности зерен катализатора. Разработанная система очистки работает надежно, без аварий уже более 40 лет.

В дальнейшем развитие ядерной индустрии поставило перед химиками-технологами еще более трудную задачу, связанную с защитой окружающей среды от выбросов другого тяжелого изотопа водорода – трития, являющегося генетически значимым нуклидом, причем нередко разделению подлежит трехкомпонентная смесь «протий–дейтерий–тритий». Эффективное решение этой задачи также связано с использованием каталитического процесса изотопного обмена, протекающего по реакциям, аналогичным (10), (11).
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