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К ИСТОРИИ ПРОИЗВОДСТВА СЕРНОЙ КИСЛОТЫ 
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Изложена история развития получения серной кислоты контактным методом на ванадиевых катализаторах. Рассмотрена история создания катализаторов, исследования кинетики реакции окисления SO2 в SO3 и конструирования контактных аппаратов.

Серная кислота широко применяется в промышленности, в том числе в производстве минеральных удобрений, в нефтяной, металлообрабатывающей, текстильной и ряде других отраслей. Мировое производство серной кислоты достигло 150 млн. т в год. Это старейшее и наиболее многотоннажное производство в химической промышленности. Поэтому история развития серно-кислотного производства представляет значительный интерес. 

При написании истории катализа обычно приводятся результаты и достижения, признанные научным сообществом, но реальный процесс развития науки о катализе включает также и ошибки, являющиеся следствием недостатка знаний, которые накапливаются лишь постепенно. Их анализ требует разбора вопросов по существу, что и обеспечивает движение науки и технологии вперед. В настоящем кратком обзоре показано развитие подходов к изучению процесса окисления SO2 в SO3, в том числе под данным углом зрения. Рассматривается история создания ванадиевых катализаторов, исследования кинетики реакции окисления SO2 в SO3 и конструирования контактных аппаратов в производстве серной кислоты.

1. ВАНАДИЕВЫЕ КАТАЛИЗАТОРЫ

В патентной литературе было описано очень много способов приготовления ванадиевых контактных масс для реакции окисления SO2 в SO3. Общим для всех является содержание в конечном продукте пятиокиси ванадия, кремниевой кислоты и щелочи. В большинстве случаев есть еще и другие добавки. Так, некоторые ванадиевые катализаторы содержат оксиды бария, алюминия, олова, сурьмы, железа и др.

Родоначальником внедрения ванадиевого катализатора являются США. Хотя пятиокись ванадия как катализатор для окисления SO2 известна с 1895 г., промышленное применение ее началось только с 1927 г. Быстрому переходу с платины на пятиокись ванадия в серно-кислотной промышленности способствовал ряд опытных работ, поставленных впервые докт. А. Егер в фирме «Monsanto». Впоследствии А. Егер перешел в компанию «Selden» в Питсбург, где работал исключительно над улучшением ванадиевой контактной массы и оформил много патентов. Начиная с 1928 г. ни один завод США не загружал платиновые катализаторы. Загрузка контактной массы в аппараты производилась из расчета 200 л/(т · сут) при конечной степени превращения SO2 не ниже 96 % во время длительной эксплуатации. Готовился катализатор на основе ванадата калия. Характерная структура ванадиевой массы «Selden» состоит из цеолитового ядра (алюминат и силикат калия), нанесенного на суперфлосс (кизельгур). Носитель суперфлосс представляет собой 90 % SiO2 и имеет очень тонкую структуру, чем обусловливает значительную пористость массы. Готовая масса таблетировалась на месте приготовления. Она обеспечивала контактирование SO2 в промышленности не менее 97 %. Свыше 50 % всей серной кислоты производилось на этом катализаторе Т-210. Он характеризовался высокой стабильностью и активностью.

Фирма BASF (Германия) также начала производство ванадиевых катализаторов в конце 1920-х годов, которое осуществлялось на заводе концерна «И.Г. Фарбениндустри» в Людвигсхафене. Выпускалось несколько сортов контактной массы для загрузки в разные части контактных аппаратов. Обработка катализаторов разбавленным диоксидом серы осуществлялась на месте приготовления масс. 

В СССР ванадиевые катализаторы начали разрабатываться начиная с 1929 г. во многих институтах: в МХТИ им. Д.И. Менделеева – кальциево-ванадиевый и бариево-ванадиевый (под руководством проф. Н.Ф. Юшкевича и И.Н. Шокина), Украинском научно-исследовательском химико-технологическом институте в Одессе (проф. И.Е. Ададуров и Г.К. Боресков), Харьковском институте прикладной физикохимии (проф. О.М. Хармардарьян и К.И. Бродович) и Харьковском химико-технологическом институте (проф. И.Е. Ададуров, перешедший из Одессы в Харьков).

Катализаторы проф. Н.Ф. Юшкевича приготавливались в Московской катализаторной мастерской завода им. Н.А. Семашко. Основа катализаторов – CaSiO3 · 2SiO2 или BaSiO3 · 2SiO2. Состав промышленной контактной массы, %: 50 BaO, 30 SiO2, 8 V2O5, 8 K2O, 3–4 H2O. В 1932, 1933, 1937 гг. было наработано соответственно 14, 36 и 46 т массы. За это время в контактные аппараты было загружено 30 контактных систем, в том числе на таких заводах, как Дорогомиловский, Константиновский, Владимирский, Бакинский, Калатинский № 80, завод «Нефтегаз» в Москве и др. Активность наработанного катализатора была такой же, как и катализатора фирмы «Bayer» (Германия). 

11–12 апреля 1935 г. Главхимпромом совместно с Гипрохимом было созвано совещание по вопросу о ванадиевых катализаторах. Открывал и проводил его проф. Н.Ф. Юшкевич. Выступая, все представители заводов отметили хорошую устойчивую работу различных каталитических установок на ванадиевом катализаторе.

К 1936 г. на заводах СССР платина была полностью заменена ванадиевыми контактными массами, произведенными в Московской катализаторной мастерской завода им. Н.А. Семашко по технологии МХТИ им. Д.И. Менделеева.

Несмотря на то, что катализатор проф. Н.Ф. Юшкевича был освоен промышленностью, его промышленное производство и исследования по его усовершенствованию после 1937 г. были прекращены.

В 1938 г. была приготовлена первая заводская партия катализатора БАВ Одесского научно-исследовательского химико-технологического института, который стал в СССР единственным промышленным и выпускался до середины 1970-х годов. Катализатор БАВ состава V2O5 · 2SnO2 · 10SiO2 · K2O · 1,4BaO ( xKCl был испытан в промышленных условиях в 1932–1935 гг. на Константиновском химическом заводе под руководством Г.К. Борескова. На первых порах из-за несовершенной конструкции контактного аппарата степень превращения SO2 не превышала 94 %, однако в дальнейшем катализатор был улучшен. Недостатком БАВ было то, что он являлся полупродуктом, становящимся собственно катализатором при обработке низкоконцентрированным диоксидом серы, в процессе которой хлор замещается на сульфатную группу и выделяется в атмосферу. Эта операция (насыщение) проводилась после загрузки катализатора в контактный аппарат. При обработке сернистым газом БАВ принимает желтую окраску и масса 1 м3 возрастает до 600–650 кг вследствие образования сернокислых солей. Процесс предварительного насыщения сернистым газом сопровождается значительным выделением тепла – температура может повыситься до 900–1000 °С, что приводит к спеканию контактной массы и полной потере активности. Поэтому операцию предварительного насыщения проводили длительно газовой смесью, содержащей не более 0,5 % SO2. В процессе насыщения объем контактной массы уменьшался на 10–15 %.

В процессе заводской эксплуатации были выявлены и другие недостатки катализатора БАВ: пониженная активность при низких температурах, уменьшение активности в процессе эксплуатации, рост гидравлического сопротивления и нарушение распределения газа по сечению аппарата.

В.В. Илларионов впервые ясно показал, что активный компонент активированных калием серно-кислотных ванадиевых катализаторов, являющийся раствором соединений пятиокиси ванадия с сульфатом и пиросульфатом калия, в избытке последних, находится в состоянии расплава при условиях, отвечающих процессу окисления диоксида серы во всем интервале превращений. Поэтому важную роль играет распределение активного жидкого компонента в порах носителя. Свойства этого распределения определяются не только количеством активной массы, но и физико-химическими характеристиками жидкой фазы и поверхности, а также геометрической структурой носителя. Долгое время предполагали, что вся поверхность носителя покрыта равномерной пленкой активного компонента, толщина которой обратно пропорциональна поверхности носителя и прямо пропорциональна количеству жидкого компонента. Однако затем было показано, что существование равномерной пленки на поверхности полидисперсного пористого тела термодинамически неустойчиво и в действительности образуются сфероидальные частицы расплава.

В 1931 г. К.И. Бродович с сотрудниками разработали кремнесвинцово-ванадиевый катализатор. Добавка сурьмы значительно повышала его термоустойчивость и активность при низких температурах. Промышленного использования этот катализатор не получил.

В СССР в период после 1950 г. для высокотемпературных областей (460–610 ºС) контактного аппарата были разработаны катализаторы СВД и ИК-1-4, а для низкотемпературных (390–460 ºС) – катализаторы СВС и ИК-1-6.

Ванадиевая контактная масса СВД, созданная В.В. Илларионовым в НИУИФ (г. Москва), готовилась сухим способом. В ее составе – пиросульфат калия K2S2O7, образующий активный комплекс V2O5 · K2S2O7, вследствие чего для этой массы не требуется насыщение диоксидом серы. Примерный состав катализатора СВД следующий: V2O5 · 2,7K2O · 0,6SO3 · 0,75CaO · 0,25SiO2. В сухой массе содержится 7,2 % V2O5. Масса СВД обладает высокой механической прочностью и дешевле катализатора БАВ.

Катализатор СВС (сульфованадиевый на силикагеле) был разработан Л.Г. Риттером и Н.И. Малкиманом в УНИхим (г. Екатеринбург). Его состав, %: 7,5–8,5 V2O5, 14,5–15,5 K2O, 52–53 SiO2, 25 SO3. 

Серии катализаторов ИК-1-1–ИК-1-6 были созданы в Институте катализа (г. Новосибирск) В.А. Дзисько и М.С. Борисовой в 1960-е годы. По составу они близки к СВД и СВС, но существенно отличаются модификацией и текстурой носителя.

Общепринятых унифицированных методик оценки качества катализаторов не существует. Каждая фирма использует свои. Сравнение показателей качества отечественных катализаторов проводилось по методикам, разработанным в СССР еще в довоенное время. 

Активность контактных масс характеризовалась (и, к сожалению, оценивается так до сих пор) степенью контактирования, достигаемой при определенной объемной скорости в интегральном проточном реакторе, представляющем собой контактную трубку диаметром 30 мм, при T = 420 и 485 ºС. Использование проточного метода не позволяет получать достоверные результаты из-за неизотермичности процесса в слое, неравномерности температуры вдоль слоя. Поэтому возможны ошибочные заключения о свойствах катализатора, особенно при изучении температурной области его работы. Общепринятый метод охарактеризовывания активности катализаторов может дать только некоторые относительные сравнительные данные. Лишь с 1960-х годов по инициативе Г.К. Борескова в Институте катализа в Новосибирске для серно-кислотных ванадиевых катализаторов стали использовать намного более объективный метод испытаний в проточно-циркуляционных установках, исключающих большие градиенты температуры по слою катализатора и позволяющих фиксировать реальную кинетику исследуемого процесса. 

Наиболее корректной характеристикой активности является константа скорости реакции окисления SO2, если кинетическое уравнение правильно отражает кинетику реакции.

В табл. 1 приведены параметры активности отечественных серно-кислотных катализаторов, характеризуемые константой скорости (k) окисления SO2 в SO3. Ее величина рассчитывалась по уравнению Борескова–Иванова [1, 2]
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где a, b – начальное содержание соответственно SO2 и O2, мол. доли; Kp – константа равновесия для реакции SO2 + ½O2 ↔ SO3; x – степень превращения, доли; k – константа скорости, с–1 · атм–1; A = 0,25 – константа; ( – время контакта, с. 
Таблица 1

Активность ванадиевых серно - кислотных катализаторов

	Катализатор
	Форма и размеры, мм
	Константа скорости,

с–1 · атм–1

	
	
	Т = 420 (С, х = 90 %
	Т = 485 (С, x = 70 %

	ИК-1-4
	Гранулы 5×10
	0,5–0,55
	1,0–1,2

	ИК-1-4
	Кольца 8×8×3
	0,55–0,7
	1,4–1,6

	СВС
	Кольца 8×8×3
	0,5–0,6
	1,2–1,3

	БАВ
	Гранулы
	0,1
	1,6–1,8

	СВД
	Гранулы
	0,2–0,3
	1,2–1,4

	BASF 04-10
	Гранулы 4,5×8
	0,5
	1,1

	BASF 04-11
	Гранулы 4,5×8
	0,25
	1,65


В табл. 2 сопоставлены активности отечественных и некоторых зарубежных ванадиевых катализаторов для области низких температур, характеризуемые по степени превращения в интегральном проточном реакторе (по данным НИУИФ). 
На данный момент лучшим отечественным низкотемпературным катализатором является ИК-6 (Институт катализа), а из высокотемпературных – катализаторы на основе СВД (НИУИФ). Следует отметить, что потребность отечественной промышленности в низкотемпературном катализаторе до недавнего времени составляла 60 % от общей. Реакторный узел устойчив, если отклонение в его состоянии, возникшее в какой-либо момент времени, постепенно исчезает после устранения причины, вызвавшей отклонение, и восстанавливается первоначальное стационарное состояние.

Таблица 2

Активность ванадиевых катализаторов для области низких температур

	Катализатор
	Фирма, страна
	Форма и размеры, мм
	Степень превращения, %

	
	
	
	420 (C
	485 (C

	ИК-6
	СССР
	Гранулы 3,7
	60
	88

	СВС-3
	СССР
	Кольца

8,5 × 2,5
	56
	85

	LP-110
	«Monsanto», США
	Кольца

9,6 × 2,7
	21
	88,2

	04-111
	BASF, Германия
	Ребр. кольца

11 × 3,5
	51,8
	88

	VK-48
	«Monce», Дания
	Кольца

10 × 2,8
	36,5
	88


Температурная устойчивость стационарного состояния в адиабатическом 1-м слое катализатора контактного аппарата характеризуется условием
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где T1к и Tн – температура соответственно в конце и в начале слоя, dT1к/dTн – параметрическая чувствительность, V0 – объем поступающей реакционной смеси, сp – теплоемкость реакционной смеси, K – коэффициент теплопередачи теплообменника, F – поверхность теплообменника.

При понижении температуры входящей реакционной смеси параметрическая чувствительность возрастает, и при некоторой температуре Tн нарушается условие (2) и теряется устойчивость контактного узла. 

Однако вместо анализа динамики устойчивости стационарного состояния процесса в 1-м слое катализатора в аппарате, после подогрева исходной смеси в теплообменнике горячей реакционной смеси после 1-го слоя, Г.К. Боресковым использовалось понятие температуры зажигания и затухания контактной массы. Например, при переработке газа, получаемого при обжиге колчедана и содержащего 7% SO2 и 11% O2, температура зажигания для ванадиевого катализатора БАВ составляла 423(С. Данное не очень корректное понятие до сих пор входит в некоторые учебники по химической технологии.

2. О КИНЕТИКЕ РЕАКЦИИ ОКИСЛЕНИЯ SO2 В SO3 НА ВАНАДИЕВЫХ КАТАЛИЗАТОРАХ
В 1907 г. была проведена классическая работа Боденштейна и Финка по изучению окисления SO2 на платине при T = 150÷250 (С, когда данную реакцию можно считать практически необратимой. Для температур выше 400 (С с заметной скоростью протекает и обратная реакция диссоциации SO3. Исследовать скорость обратной реакции пытались Тейлор и Ленер в 1931 г. Им не удалось определить кинетическое уравнение для прямой и обратной реакций на платине, но было найдено уравнение для скорости приближения к состоянию равновесия:
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где CSO2, CSO3 – соответствующие концентрации в данный момент, 
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– равновесная при условиях реакции концентрация SO2, k – константа скорости реакции.

Выражение (3) отличалось от уравнения Боденштейна–Финка лишь введением в числитель равновесной концентрации
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. При появлении ванадиевых катализаторов долгое время полагали, что уравнение Тейлора–Ленера остается применимым.

Первое исследование кинетики реакции окисления SO2 на гранулированном ванадиевом катализаторе было проведено в 1937 г. Г.К. Боресковым и Т.И. Соколовой [3] проточным методом при T = 470 (С. Пренебрегая скоростью обратной реакции в области малых степеней превращения и предполагая степенную зависимость скорости (ω+) образования SO3 от концентрации всех компонентов, авторы получили кинетическое уравнение
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Очевидно, что выражение (4), так же как и выражения Боденштейна–Финка и Тейлора–Ленера, не описывает скорость реакции в начале процесса, когда CSO3 = 0, поскольку ω+ обращается в бесконечность. В последующем это привело к большим ошибкам при определении необходимого количества катализатора для загрузки в контактные аппараты, поскольку игнорировалась невозможность пользоваться для описания кинетики реакции математическими выражениями, согласно которым при каком-либо составе газа скорость реакции обращается в бесконечность.

Вопрос о скорости обратной реакции (ω–) решали вначале волевым образом двумя способами. Первый заключался в использовании члена (CSO2 – CSO2равн) 0,8 вместо 
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, а второй – был основан на представлении, что общая скорость реакции равна разности скоростей прямой и обратной реакций:


[image: image8.wmf],

)

(

1

1

τ

SO

2

p

3

÷

÷

ø

ö

ç

ç

è

æ

j

-

w

=

÷

÷

ø

ö

ç

ç

è

æ

w

w

-

w

-

w

=

+

+

-

-

+

K

x

d

d

 
(5)

где φ(х) – выражение, аналогичное равновесному для действующих концентраций, а Kp – константа равновесия реакции SO2 + ½O2 ↔ SO3.

Исходя из соотношения (5) было получено следующее кинетическое уравнение окисления SO2:
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где k1 и k2 – константы скорости прямой и обратной реакций.

Положение о том, что общая скорость реакции равна разности скоростей прямой и обратной реакций, справедливо только в ситуации, когда схема брутто-превращения линейна и относительно реакционных интермедиатов или когда система находится вблизи термодинамического равновесия. Поэтому без раздельного экспериментального исследования прямой и обратной реакций и без знания механизма реакции нельзя пользоваться уравнением (5) вдали от равновесия.

Уравнение (6) использовалось в практических расчетах вплоть до 1960 г. При этом возникала заметная ошибка в вычислениях необходимого количества катализатора вследствие неправильного нахождения константы скорости реакции при ее определении во время лабораторного измерения активности катализатора, так как использовались данные проточной установки при конечной степени превращения SO2 ( 0,6(0,8 и уравнение
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где a, b – начальные концентрации SO2 и O2, x – степень превращения.

Значение интеграла в правой части уравнения (7) являлось завышенным из-за неправильного математического выражения для общей скорости реакции как функции степени превращения, и поэтому расчетное значение константы скорости реакции также было значительно выше действительного.

Как следствие, расчетное необходимое время контакта оказывалось меньше реально необходимого из-за повышенного значения константы скорости реакции. Расчет необходимого количества катализатора для загрузки в контактные аппараты по завышенным константам давал значительно меньшие величины относительно фактически загружаемого во всем мире: 180–220 л массы/(т H2SO4 · сут). Поэтому принимались огромные коэффициенты запаса катализатора, корректирующие расчеты. Так, для 1-го слоя коэффициент запаса составлял 4–5, а для последующих – от 3 до 2, уменьшаясь в последних слоях. В силу этого уравнение (6), по существу, не являлось основой рациональной загрузки катализатора в промышленные контактные аппараты.

Кинетика реакции окисления SO2 исследовалась Г.К. Боресковым также для платиновых и железных катализаторов. При этом правая часть выражения относительно скорости реакции для начала процесса также обращалась в бесконечность. 

Так, для платиновых катализаторов уравнение имело вид
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а для железных катализаторов
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В 1964 г. на основе представления об окислительно-восстановительном механизме реакции окисления SO2 Р. Mars и I. Maessen предложили уравнение [4]
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где Kp – константа равновесия реакции SO2 + ½O2 ↔ SO3,
[image: image14.wmf].
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Авторы [4] считали, что лимитирующим этапом является окисление кислородом соединений ванадия, образующихся под действием SO2.

В настоящее время наиболее часто используют уравнение Борескова–Иванова (1).

3. КОНТАКТНЫЕ АППАРАТЫ

Промышленное освоение контактного метода производства серной кислоты в конце XIX – начале XX вв. потребовало решить одну из основных проблем: создание экономичных и высокопроизводительных контактных аппаратов. Первые полочные аппараты не предусматривали использование тепла реакции в системе Грило–Шредера и к 1903 г. были заменены новыми трубчатыми, в которых катализатор размещался в трубках, а тепло реакции применялось для подогрева свежего газа. Такие аппараты в 1896 г. были созданы на Тентелевском заводе в России и позже – Баденской фабрикой в Германии. Суточная производительность их достигала 12 т моногидрата триоксида серы. 

В 1920-е годы появилась система Герресгофа в США с двумя аппаратами, в которых катализатор располагался на полках, а тепло реакции утилизировалось в выносных теплообменниках. Конкуренция между аппаратами с внутренним и внешним теплообменником продолжалась 30 лет.

В 1929 г. советская химическая промышленность получила от завода «Bayer» в Леверкузене чертежи контактных аппаратов Герресгофа (система Герресгофа–Байера) – полочных, с контактированием в 2 ступени. Процесс в них шел адиабатически, а теплообмен осуществлялся в промежутке между реакторами. Суточная производительность одной системы составляла 24 т моногидрата при условии использования платинового катализатора. Когда весной 1930 г. на заводе «Bayer» платину сменили на ванадий, контактирование снизилось с 97 до 94 %. То же самое в 1932–1934 гг. происходило на отечественных заводах, тем более что производительность при этом была увеличена до 30 т/сут. С 1930 по 1937 г. в эксплуатации находилось большое число таких аппаратов. В поисках более интенсивных устройств наша промышленность в 1935 г. остановилась на успешно рекламируемых в США так называемых аппаратах Сельдена – с внутренним теплообменом и расположением охлаждающих трубок Фильда внутри катализатора. Номинальная мощность составляла 40 т/сут.

Однако ожидаемая производительность не была достигнута ни на одном из таких аппаратов, хотя их было изготовлено 27, причем 14 – введены в строй. Основным дефектом (как было установлено только в конце 1940-х годов) являлась неустойчивость стационарного режима функционирования реактора. Ход реакционной смеси снизу вверх приводил к неоднородностям, которые постепенно усиливались. На выходе из трубки Фильда перед входом в катализатор температура газа колебалась от 220 до 450 (C. В тех зонах, куда поступал холодный газ, конверсия диоксида серы вообще не происходила. Ход газа снизу вверх становился причиной крупных аварий, были случаи уноса значительных количеств катализатора, что приводило к остановке завода. Ни на одном заводе не удавалось отключить пусковой подогреватель. Два года работы (1937–1939 гг.) привели к убеждению в необходимости замены аппарата Сельдена на другой. 

Им стал аппарат К-39, разработанный в Гипрохиме (г. Москва), – трехслойный, с промежуточными теплообменниками между слоями. Ход газа осуществлялся только сверху вниз. Процесс во всех слоях был адиабатическим.

Следует отметить два важных обстоятельства. Во-первых, К-39 конструировался из материалов подлежащих демонтажу аппаратов Сельдена, что было очень важно в те годы (1939–1941 гг.), так как дало возможность всю замену устройств закончить к 1941 г. Во-вторых, аппарат К-39 впервые был создан на основе математического моделирования без опытных экземпляров. Первый же К-39 на Воскресенском химкомбинате показал очень хорошие результаты по производительности – 53 т/сут. Пусковой подогреватель был отключен уже через 1 сут. после пуска. Впоследствии быстро шла разработка новых аппаратов большей производительности, т/сут: 120 (1950 г.), 240 (1954 г.), 360 (1961 г.), а затем 540 и 1000. Количество слоев катализатора менялось в зависимости от концентрации газа. На 3-х слойном аппарате использовался газ с 3,2 % SO2 (комбинат «Североникель», г. Норильск), на 4-слойном – 7 % SO2.

При внедрении крупнотоннажных агрегатов не сразу было осознано, что требуется новый и значительно более квалифицированный подход к их разработке, проектированию и строительству, изготовлению и монтажу оборудования, подготовке к пуску и пуску в эксплуатацию, а также к организации снабжения сырьем, чтобы достичь проектных характеристик. Недооценка любого из перечисленных этапов приводит к снижению технико-экономических показателей построенных контактных аппаратов.

В 1946 г. за разработку и внедрение 100-тонного аппарата К-39 М.Г. Слинько, Н.П. Сосновскому, М.И. Левину (Гипрохим) и Н.И. Елагину (начальник цеха ВХК) была присуждена Государственная премия СССР.

В 1938 г. Г.К. Боресковым был предложен аппарат с внутренним теплообменом, который получил название T-2. Аппарат имел производительность не более 40 т/сут и эксплуатировался непродолжительное время. Катализатор размещали тремя слоями: первый – между трубами на решетке в верхней части аппарата, с ходом газа снизу вверх; второй – в нижней половине широкой части труб; третий – под трубчатой частью аппарата. Через все слои проходили трубы переменного сечения. Их верхняя часть (длина 850 мм) имела диаметр 76(68,5) мм; средняя (1500 мм) – 102(94,5) мм, нижняя (990 мм) – 57(49,5) мм. Впоследствии 6 аппаратов схожей конструкции с Баденского завода были завезены на Сумской завод из Вольфена и проработали 7 лет (с 1954 по 1961 г.). Они использовались в Германии в 1930-х годах и назывались Людвигсгафенами. В 1961 г. все эти аппараты были демонтированы и заменены одним типа К-39 мощностью 360 т/сут. Любопытно, что отечественные инженеры по технической документации немецких аппаратов смогли проследить прогресс Германии в этой области. Так, оказалось, что на 80-м заседании серно-кислотного совета фирмы BASF (от 12 июня 1944 г.) обсуждался вопрос о том, какие аппараты следует устанавливать – полочные или трубчатые. Был изготовлен опытный полочный аппарат, но он не был включен в эксплуатацию. Один полочный аппарат для Мансфельдовского завода был изготовлен фирмой «Lurgi» в 1944 г.

В настоящее время вся наша серно-кислотная промышленность использует аппараты полочного типа типа К-39. Мощность их с 1939 г. увеличилась до 1000 и 1500 т моногидрата/сут.

Дальнейшие пути совершенствования контактного производства серной кислоты следующие. Во-первых, это расширение температурной области работы катализаторов хотя бы от 360 до 630 (C, что позволит увеличить начальную концентрацию SO2 в реакционной смеси до 12–15 % и тем самым резко интенсифицировать производительность заводов. Во-вторых, предстоит улучшить пористую структуру и распределение жидкого активного слоя, что даст возможность полнее использовать внутреннюю поверхность и тем самым повысить активность катализатора. В-третьих, необходимо определить оптимальный режим работы реактора на основе кинетических исследований А.А. Иванова и Б.С. Бальжинимаева [5] и, следовательно, улучшить загрузку катализатора в аппараты. Наконец, следует продолжить улучшение формы и размера зерен катализатора с целью достижения полноты использования их внутренней поверхности и снижения гидравлического сопротивления слоя катализатора.
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