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ВВедение

Области применения азотной кислоты весьма разнообраз­
ны. Бóльшая часть ее расходуется на производство азотных и комплексных 
минеральных удобрений и разнообразных нитратов. Кроме того, она потреб­
ляется производством красителей, органическим синтезом и цветной метал­
лургией.

На предприятиях по производству минеральных удобрений связанный азот 
получают в виде аммиака. Начальной стадией этого процесса является паровая 
конверсия метана на никелевых катализаторах:

СН4 + Н2О = СО + 3Н2.
Далее СО подвергается паровой конверсии на железохромовых и медьсо­

держащих катализаторах:

СО + Н2О = СО2 + Н2.
При взаимодействии водорода с азотом воздуха образуется аммиак:

3Н2 + N2 = 2NH3.
При каталитическом окислении аммиака кислородом воздуха:

4NH3 + 5О2 = 4NO + 6H2O
с последующим гомогенным окислением монооксида азота:

NO + 0,5O2 = NO2

и абсорбцией диоксида азота водой:

3NO2 + H2O = 2HNO3 + NO
получают азотную кислоту.

С использованием азотной кислоты производят как простые азотные удо­
брения (аммиачная селитра):

NH3 + HNO3 = NH4NO3,
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так и комплексные. Например, путем азотнокислотного разложения апатита:

Са5(РО4)3F + 10хНNО3 → 5Са(NО3)2 + 3Н3РО4 + хНNО3 + НF

с последующей корректировкой состава азотнокислотной вытяжки, ее аммо­
низацией

НNО3 + NН3 = NН4NО3,

Н3РО4 + NН3 = NН4Н2РО4,

Н3РО4 + 2NН3 = (NН4)2НРО4,

Са(NО3)2 + 2Н3РО4 + 2NН3 = NН4NО3 + Са(Н2РО4)2,
упариванием, смешением с хлористым калием или сульфатом калия и грану­
лированием получают нитроаммофоску.
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низкую температуру зажигания (150–180•	 °С);
хорошую пластичность, ковкость и тягучесть, что позволяет получать на ее •	
основе катализаторы в виде тонких нитей.
Недостатками платины являются [16], [26]:
склонность к разрушению в окислительной среде при температурах кон­•	
версии;
подверженность влиянию большого количества ядов.•	
Поэтому в промышленности применяют ее сплавы с другими металлами. 

Наибольшее распространение получили Pd и Rh, реже применяют Ru. Метал­
лы платиновой группы наиболее близки по свойствам к платине и улучшают 
ее активность, селективность и механические свойства. Они легко поддаются 
механической обработке и ковке, а также характеризуются [1], [16], [26]:

высокой температурой плавления (более 1500•	 °С);
устойчивостью к действию кислот;•	
Ru, Rh — высокой твердостью;•	
Pt и Pd легко поддаются сварке.•	
По устойчивости к окислению эти металлы располагаются в ряд: родий, 

платина, палладий, рутений [16], [26].
Однако в чистом виде эти металлы как катализаторы окисления аммиака 

не применяются, поскольку [16]:
Pd быстро разрушается;•	
Rh малоактивен;•	
Ru легко окисляется и летуч при температурах конверсии; обладая высо­•	
кой твердостью, он является очень хрупким.
Все упомянутые металлы образуют хорошие сплавы с платиной в виде ряда 

твердых растворов, обладающих специфическими свойствами.
Введение в сплав Rh [16], [26]:
повышает температуру плавления сплава;•	
делает его более стойким в условиях эксплуатации;•	
повышает на 3–5% селективность катализатора.•	
При содержании родия от 5 до 10 мас.% выход NО при 900°С превыша­

ет 99%. При дальнейшем увеличении добавки родия выход NО изменяется не­
значительно. Исходя из этого, содержание его в сплаве с платиной ограничено 
7–10 мас. % [16]. Таким образом, с точки зрения влияния металлов платино­
вой группы на выход NO в сплавах с Pt их можно расположить в последователь­
ности Rh > Pd.

Добавление к платине Ru и Rh резко изменяет механические свойства спла­
ва, причем введение до 1,0 мас.% рутения увеличивает прочность сплава в два 
раза. Для получения аналогичного эффекта требуется ввести около 7,0 мас.% 
родия [16]. Таким образом, металлы платиновой группы с точки зрения их 
влияния на прочность сплавов с Pt можно расположить в последовательности 
Ru > Rh > Pd.

Анализ механических свойств рассмотренных выше систем привел к необ­
ходимости разработки тройного сплава Pt–Rh–Pd, в котором могли проявиться 
механические и каталитические свойства родия, палладия и платины. Ниже 
приведен состав разработанных сплавов (в мас.%) [16].
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сплав Pt Pd Rh Ru

№ 1 92,5 4,0 3,5 —
№ 5 81,0 15,0 3,5 0,5

Эти сплавы по механическим свойствам превосходят чистую платину 
и сплавы с Rh. Они отличаются высоким пределом прочности; относительное 
удлинение сплавов при высоких температурах отжига составляло 15–20%, 
что может свидетельствовать о достаточной пластичности и технологичности 
разработанных сплавов. К отрицательным явлениям, связанным с введением 
больших количеств палладия в сплав № 5, следует отнести затруднения при 
розжиге новых (не бывших в работе) сеток, возникающие при работе под давле­
нием, а также появление хрупкости при работе сеток в этих условиях в течение 
времени сверх нормативного срока эксплуатации [16].

Ранее платиноидные катализаторы процесса окисления аммиака выпуска­
лись в виде сеток с диаметром проволоки 0,092 мм, размером стороны ячей­
ки 0,22 мм, числом ячеек 1024 шт./см2 (ГОСТ 3193­74). Масса 1 м2 сетки — 
876 г/м2 для сплава № 1 и 823 г/м2 — для сплава № 5 (рис. 1).

рис. 1
Катализаторы для окисления аммиака в виде сеток [1], [16]

Расчетная масса комплекта катализаторных сеток для схемы УКЛ­7:

m

m

ñïëàâ ¹ 1
ÓÊл-7

ñïëàâ ¹ 5

 21,125 êã;= ⋅ ⋅ ⋅
⋅

=876 3 14 1 6 12
1000 4

2, ,

ÓÓÓÊл-7  19,847 êã.= ⋅ ⋅ ⋅
⋅

=823 3 14 1 6 12
1000 4

2, ,

Масса комплекта катализаторных сеток для схемы АК­72:

mñïëàâ ¹1
аÊ-72 144,186 êã (72,09= ⋅ ⋅ ⋅ ⋅

⋅
=876 3 14 3 870 7 2

1000 4

2, , 333 êã äëÿ 1 àïïàðàòà);

ñïëàâ ¹ 5
аÊ-72m = ⋅ ⋅ ⋅ ⋅823 3 14 3 870 7 2

10

2, ,
0000 4⋅

= 135,462 êã (67,731 êã äëÿ 1 àïïàðàòà).

В настоящее время разработаны вязаные катализаторы с более сложным 
плетением (глава 4).

С целью восстановления активности катализаторных сеток последние че­
рез 1400–3000 ч работы (2–4 месяца) подвергаются регенерации. Регенерация 
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платиновых сеток производится промывкой дистиллированной водой в кварце­
вых ваннах, оснащенных водяной рубашкой. После промывки дистиллирован­
ной водой производится обезжиривание платиновых сеток этиловым спиртом 
с последующей прокалкой в пламени азотоводородной смеси или водорода.

1.3. ОснОВные пОнятия и Определения, 
характеризующие прОцесс Окисления 
аммиака на платинОВых катализатОрах

Для оценки процесса окисления аммиака на платиновых катализаторах 
приняты следующие понятия [1], [16], [26], [29].

Нагрузка — выражается в м3 аммиачно­воздушной смеси или в кг NH3, по­
ступающих в контактный аппарат в единицу времени.

Напряженность катализатора — определяется количеством NH3, окис­
ленного на 1 м2 активной поверхности сетки в единицу времени или отнесенно­
го к 1 г катализатора в единицу времени (м3/(м2⋅сут), м3/(г⋅с)).

Пробег — или время работы сеток — характеризует действительный срок 
эксплуатации катализатора от момента загрузки новых сеток до их выгрузки 
и измеряется в часах.

Вложение платиноидных металлов — масса металлов в граммах, отнесен­
ная к суточной производительности агрегата или к количеству кислоты, вы­
работанному за пробег катализатора (последнюю называют нормой вложения 
платиноидов).

1.4.  механизм Окисления аммиака на 
платинОВых катализатОрах

Для осуществления реакции необходимо, чтобы реагирующая система про­
шла через состояние с повышенной энергией, т. е. через энергетический ба­
рьер, определяемый энергией активации. Энергетическое состояние экзотер­
мической реакции окисления NH3 определяется соотношением, приведенным 
на рисунке 2 [1].

рис. 2
Энергетическое состояние 

экзотермической  
реакции окисления аммиака:

1 и 2 — исходное и конечное состояния; К — 
катализатор; E1, E2, Е3 — энергии актива­
ции исходных, промежуточных и конечных 
продуктов; U1 и U2 — внутренняя энергия 
в начальном и конечном состояниях; Q — 
тепловой эффект реакции (кривая а соответ­
ствует процессу гомогенного окисления ам­
миака, кривая б — процессу гетерогенного 
окисления).
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В общем случае каталитический процесс представляет собой совокупность 
каталитических реакций на поверхности катализатора с процессами подвода 
реагентов в зону реакции и отвода продуктов реакции. Катализ на твердых по­
ристых катализаторах складывается из следующих элементарных стадий [22]:

1) эффективной внешней диффузии реагирующих веществ из ядра потока 
к поверхности зерен катализатора;

2) эффективной внутренней диффузии в порах зернá катализатора;
3) активированной (химической) адсорбции одного или нескольких реа­

гирующих компонентов на поверхности катализатора с образованием поверх­
ностного химического соединения;

4) перегруппировки атомов с образованием поверхностных комплексов 
продукт — катализатор;

5) десорбции продукта катализа (регенерации активного центра катализа­
тора);

6) диффузии продукта в порах зерна катализатора;
7) диффузии продукта от поверхности зерна.
Каждая из стадий каталитического процесса должна обладать энергией ак­

тивации е значительно меньшей, чем энергия активации гомогенной реакции 
Eгом. В противном случае протекание процесса каталитическим путем может 
оказаться энергетически невыгодным [22].

Общая скорость гетерогенного каталитического процесса определяется от­
носительными скоростями отдельных стадий и может лимитироваться наибо­
лее медленной из них. Иногда скорость всего процесса определяют химические 
превращения (стадии 3, 4, 5) на поверхности катализатора, а иногда — диффу­
зионные переносы веществ. Говоря о стадии, лимитирующей процесс, мы пред­
полагаем, что остальные стадии протекают настолько быстро, что в каждой из 
них практически достигается равновесие; следовательно, полное изменение 
энергии Гиббса в них должно быть близко к нулю. Скорости отдельных стадий 
определяются параметрами технологического режима.

По механизму процесса в целом, включая собственно каталитическую ре­
акцию и диффузионные стадии переноса вещества, различают процессы, про­
ходящие в кинетической, внешнедиффузионной и внутридиффузионной обла­
стях [21], [22].

Для реакции синтеза, которая без катализатора протекает по уравнению

А + В = АВ* = D,

где A и B — исходные вещества; АВ* — гомогенный активированный компонент; 
D — продукт реакции, на твердом катализаторе возможны два механизма [22]:

1) по модели Ленгмюра — Хиншельвуда — в стадии 3 (активированной (хи­
мической) адсорбции реагирующих компонентов на поверхности катализато­
ра с образованием поверхностного химического соединения) адсорбируются А 
и В, а затем происходит реакция между адсорбированными компонентами;

2) по модели Ридила адсорбируется один компонент (например, А), причем 
нарушаются связи атомов в молекуле и налетающие из газовой (или жидкой) 
фазы молекулы реагента В сорбируются на катализаторе через молекулу (ради­
кал) А (ударный механизм).
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Если лимитирует общую скорость процесса перегруппировка атомов, то по 
модели Ленгмюра схема каталитического процесса синтеза в кинетической об­
ласти имеет вид:

1) а+Ê а Ê;

2) в+Ê в Ê;

3) а Ê+в Ê ав Ê;

4) ав Ê D Ê

=
=

=
= +

*

*

* * *

* .
Здесь К — активный центр катализатора.

Стадии модели Ридила для тех же условий:

1) а+Ê а Ê;

2) а Ê + в ва Ê;

3) ва Ê D Ê

=
=

= +

*

* *

* .

Соответственно график будет отличаться от рисунка 2. По модели Ридила 
происходит, например, синтез аммиака на железном катализаторе, где акти­
вированно адсорбированный азот гидрируется налетающими молекулами во­
дорода, также протекает окисление диоксида серы на платине и ряд других 
реакций [21], [22].

Процесс контактного окисления аммиака начинается со стадии активиро­
ванной адсорбции кислорода на поверхности катализатора К с образованием 
промежуточного соединения:

O

K O




Затем происходит активированная адсорбция аммиака, требующая меньшей 
энергии активации. При этом образуется переходный комплекс:

O

Ê O NH3


 

с последующей перегруппировкой его в комплекс [1]:

O NH

Ê O

3

 


Платина хорошо адсорбирует кислород. По А. Н. Фрумкину, на ее поверх­
ности лежит слой кислорода, соответствующий 2–6 моноатомным слоям. Зна­
чительное количество кислорода проникает в глубь платины. Прочность связи 
кислорода с платиной сильно возрастает с повышением температуры. Это от­
носится в основном к первому слою платины [1].

Аммиак слабо адсорбируется платиной, азот почти не адсорбируется. Веро­
ятность адсорбции платиной NO и паров воды в присутствии избытка кислорода 
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в газе очень мала. Поэтому скорость окисления аммиака определяется в основ­
ном скоростью адсорбции аммиака.

В соответствии с адсорбционно­химической теорией катализа механизм 
каталитического окисления аммиака можно представить следующим образом. 
Кислород и аммиак диффундируют из газовой смеси к поверхности катализа­
тора. При этом возможны 3 случая [1]:

1) при стехиометрическом отношении О2 : NH3 = 5 : 4 (реакция (1)) ско­
рость процесса определяется диффузией кислорода к поверхности катализа-
тора, в данном случае платины;

2) при недостатке кислорода окисление аммиака на поверхности катали­
затора происходит без образования кислородных соединений до элементарного 
азота;

3) при наличии в газе избытка кислорода более 30% (сверх стехиометри­
чески необходимого количества) скорость процесса определяется диффузией 
аммиака к поверхности платины, покрытой кислородом.

Вследствие того что на поверхности платины находятся атомы со свободны­
ми валентностями, в первую очередь происходит активированная адсорбция 
кислорода, обусловленная возникновением электронной связи. В результате 
химического взаимодействия кислорода с поверхностью платины ослабляют­
ся связи между атомами в молекулах О2 и образуется перекисный комплекс 
катализатор — кислород. В последующей стадии активированной адсорбции 
аммиака образуется новый комплекс катализатор — кислород — аммиак
(см. рис. 2). Далее происходит перераспределение электронных связей, и ато­
мы азота и водорода соединяются с кислородом [1]:

4 5 4 63
3
1

2
0 2 2

2
1 2N H O N O H O- .+ + − + −+ = +

Процесс окисления аммиака на поверхности платины схематично пред­
ставлен на рисунке 3.

Адсорбированный кислород не входит в кристаллическую решетку плати­
ны, незначительное его количество находится в растворенном состоянии, часть 
адсорбированного кислорода образует непосредственно с платиной непрочные 
связи. Вследствие высокого химического сродства водорода к кислороду мо­
лекулы аммиака ориентируются основанием (атомами водорода) к поверхно­
сти катализатора с последующим образованием молекулы воды и NO. Такие 
стойкие химические соединения (NO и Н2О) обладают малой адсорбционной 

рис. 3
Схема процесса окисления 

аммиака на поверхности 
платины

Примечание: сплошными ли­
ниями обозначены ранее воз­
никшие связи, пунктирны­
ми — вновь образующиеся [1].



151.5.  Влияние технологических факторов на эффективность окисления аммиака до оксида азота (II) 

способностью и потому удаляются с поверхности катализатора. Освободившие­
ся на ней связи распределяются на ближайшие молекулы кислорода, вновь ад­
сорбированные на поверхности катализатора [1].

1.5. Влияние технОлОгических ФактОрОВ 
на эФФектиВнОсть Окисления аммиака 
дО Оксида азОта (II)

На эффективность окисления аммиака до оксидов азота в производстве 
азотной кислоты существенное влияние оказывают следующие факторы [1], 
[16], [26], [29]:

содержание аммиака в аммиачно­воздушной смеси (АВС);•	
давление;•	
температура;•	
линейная скорость газа;•	
время контактирования;•	
нагрузка по аммиаку, приходящаяся на единицу поперечного сечения сет­•	
ки в 1 с (СУН).
1. Влияние содержания аммиака в АВС на выход NO.
Содержание аммиака в аммиачно­воздушной смеси оказывает влияние на:
выход оксида азота (II);•	
температуру нитрозного газа на выходе с катализаторных сеток;•	
пределы взрываемости аммиачно­воздушной смеси.•	
Расчет содержания аммиака в аммиачно­воздушной смеси, исходя из урав­

нения (3). В этом случае мольное соотношение [O2] : [NH3] = 3 : 4 = 0,75. При 
использовании 100,00 нм3 сухого воздуха состава 21,00 об.% O2 и 79,00 об.%
N2, в АВС будет содержаться:

кислорода — 100,00 ⋅ 0,21 = 21,00 нм•	 3;
аммиака — 21,00/0,75 = 28,00 нм•	 3.
Объем аммиачно­воздушной смеси:

100,00 + 28,00 = 128,00 нм3.

Содержание аммиака в аммиачно­воздушной смеси:

28,00
128,00

 100,00=21,875 îá.% 22,00 îá.%.≈

Или в общем виде

21 00
0 75

100 00 21 00
0 75

100 00 22 0
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


⋅ =  îá

Исходя из уравнения (3), в продуктах реакции можно ожидать наличие 
элементарного азота.

Согласно уравнению (1), соотношение:

[O2] : [NH3] = 5 : 4 = 1,25.
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Содержание аммиака в АВС составит:

21 00
1 25
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1 25

100 00 14 38
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Поэтому, согласно расчетам, теоретический выход NO может быть пред­
ставлен на рисунке 4 в виде прямой 1.

Однако, согласно практическим данным [1], [16], [26], [29], при соотноше­
нии [O2] : [NH3] = 1,25 выход NO достаточно низок (рис. 4). Для увеличения 
выхода NO требуется избыток кислорода. Максимально возможной концентра­
цией аммиака в АВС в случае использования воздуха, при которой достигаются 
высокие выходы NO, является 11,0–11,5 об.% и [O2] : [NH3] ≈ 1,7, причем это 
характерно для температур 870–900°С (рис. 4). При более низких температу­
рах (750–800°С) содержание аммиака в ABC должно быть снижено примерно 
до 10 об.% ([O2] : [NH3] ≥ 1,9) [16]. Подробнее обоснование концентрации ам­
миака в АВС рассмотрено в главе 3 при расчете процесса окисления аммиака 
кислородом воздуха.

Соотношение [O2] : [NH3] = 0,75 (концентрация аммиака в АВС = 22,0 об.%) 
соответствует стехиометрии реакции:

4NH3 + 3O2 = 2N2 + 6H2O.

Соотношение [O2] : [NH3] = 1,25 (концентрация аммиака в АВС = 14,4 об.%) 
соответствует стехиометрии реакции:

4NH3 + 5O2 = 4NО + 6H2O.

Соотношение [O2] : [NH3] = 2,00 (концентрация аммиака в АВС = 9,5 об.%) 
соответствует стехиометрии реакции:

NH3 + 2O2 = HNO3 + H2O.

рис. 4
Зависимость выхода NO от соотношения 

[O2] : [NH3] в АВС:
1 — теоретический выход NO; 2 — выход NO в ре­
альных условиях при 900°С [1].
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Как видно из рисунка 4, резкое снижение степени конверсии наступает 
при соотношении [O2] : [NH3] меньше 1,7 и содержании аммиака в аммиачно­
воздушной смеси, равном 11,0 об.%. Когда соотношение [O2] : [NH3] становится 
больше 2,0, степень конверсии повышается незначительно [1].

Таким образом, увеличение содержания аммиака в аммиачно­воздушной 
смеси и, следовательно, уменьшение соотношения кислорода к аммиаку 
[О2] : [NH3] при одинаковой температуре должны приводить к снижению выхо-
да NO. В связи с этим для получения высоких выходов NO необходим примерно 
30%­ный избыток кислорода против стехиометрического количества, что свя­
зано с необходимостью постоянного покрытия поверхности платинового ката­
лизатора кислородом [1], [16], [26].

Однако повышение содержания аммиака в смеси вызывает соответствую­
щее увеличение температуры, имеющей гораздо большее значение, чем фак­
тор изменения соотношения [O2] : [NH3] (рис. 5).

При выборе температуры конверсии необходимо учитывать другой фактор, 
влияющий на экономические показатели процесса, — потери дорогостоящей 
платины, которые возрастают с повышением температуры. С учетом этого ре­
комендуются следующие температуры:

давление процесса, мпа Атмосферное 0,304–0,51 0,71–1,011
температура, °с 780–800 850–870 880–920

Нижний и верхний пределы взрывоопасности аммиачно­воздушно­кисло­
род ных смесей при 20°С и 0,1 МПа приведены на рисунке 6 [16].

Пределы взрываемости аммиачно­воздушных смесей зависят от:
давления в системе;•	
температуры в системе;•	
наличия в АВС примесей горючих газов и водяных паров;•	
размеров реактора.•	

рис. 5
Зависимость расчетной температуры 

нитрозного газа от содержания аммиа­
ка в аммиачно­воздушной смеси (сте­

пень окисления аммиака до NO 93,5% 
(остальное количество аммиака окисля­
ется до N2); температура АВС, поступаю­
щей в контактный аппарат, °С; теплопо­

тери отсутствуют)
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С увеличением давления нижний предел взрывоопасности аммиачно-
кислородных смесей снижается. Если при 0,1013 МПа он равен 13,5 об.%, то 
при 1,96 МПа (20 атм) он оставляет всего 10 об.%. Нижний предел взрывоопас­
ности аммиачно­воздушных смесей в области давлений 0,1–2 МПа не изменя­
ется и соответствует концентрации аммиака 15 об.%.

Скорость распространения взрыва составляет от 0,3 до 0,5 м/с. Примеси го­
рючих газов увеличивают силу и скорость распространения взрыва. Содержа­
ние большого количества водяных паров сужает границы воспламенения ам­
миачных смесей. Так, аммиачно­кислородные смеси, содержащие 10% паров 
воды, не взрывоопасны. С увеличением размеров реактора, в котором проис­
ходит окисление, и при повышении температуры сухой смеси газов ее пределы 
взрываемости расширяются. Аммиачно­воздушные и аммиачно­кислородные 
смеси могут взрываться от соприкосновения с пламенем, от электрических 
и других искр. Взрывы аммиачных смесей с воздухом или кислородом приво­
дят к большим разрушениям, поэтому одним из важнейших параметров про­
цесса окисления является состав газовой смеси, направляемой в контактный 
аппарат [1], [16], [26].

2. Влияние температуры на выход NO.
Температура окисления аммиака оказывает существенное влияние:
на выход оксида азота (II);•	
потери дорогостоящей платины;•	
пределы взрываемости аммиачно­воздушной смеси;•	
проскок аммиака в нитрозные газы.•	
Из всех технологических факторов температура оказывает наиболее суще­

ственное влияние на выход оксида азота (II). В большинстве случаев при повы­
шении температуры степень конверсии возрастает, причем обычно существует 
оптимальная температура, при которой достигается максимальный выход NO. 
Для чистой платины эта температура составляет около 900–920°С. Снижение 
степени конверсии при температурах выше 900°С объясняют тем, что газ на 

рис. 6
Пределы взрываемости аммиака  

в смесях О2 — N2 при 20°С и 0,1 МПа [16]
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входе в слой катализатора необходимо нагревать до более высоких температур. 
В результате этого возможно протекание побочных реакций (4)–(8), приводя­
щих к уменьшению выхода NO [1], [16], [26].

3. Влияние давления на выход NO.
Реакция (1) идет с уменьшением числа моль, поэтому согласно принципу 

Ле­Шателье повышение давления смещает равновесие в сторону исходных 
веществ. Как правило, выход оксида азота (II) при проведении процесса 
конверсии под давлением несколько ниже, чем в сравнимых условиях при 
атмосферном давлении. Однако высокие выходы NO можно получить и при 
давлениях вплоть до 3,6 МПа. Основным условием при этом является повы­
шение температуры конверсии. Например, для получения степени конвер­
сии на уровне 98% под давлением 1,57 МПа необходимо повысить темпе­
ратуру до 980–1000°С, что незбежно приведет к потерям катализатора [1], 
[16], [26].

4. Влияние линейной скорости газа и нагрузки по аммиаку, приходящейся 
на единицу поперечного сечения сетки в 1 с (СУН) на выход NO.

Влияние линейной скорости газа равноценно влиянию времени контакти-
рования вследствие одновременного протекания ряда параллельных и после­
довательных реакций (4)–(8), приводящих к снижению выхода NО. Поэтому 
с практической точки зрения важно свести к минимуму влияние этих про­
цессов, оптимизировав время контактирования. Продолжительность реакции 
окисления аммиака составляет 10 –4–10 –5 с [1], [16], [26]. Нагрузка по аммиаку, 
приходящаяся на единицу поперечного сечения сетки в 1 с, — так называемая 
секундная удельная напряженность (СУН) — объединяет два фактора: количе­
ство реагирующего аммиака и линейную скорость газа.

Таким образом, выход оксида азота (II) при проведении процесса окисления 
аммиака на платиновом катализаторе зависит практически от всех технологи­
ческих факторов, из которых наибольшее влияние оказывает температура. 
Влияние давления на выход оксида азота незначительно, но с его повышени­
ем более резко проявляется влияние других факторов — напряженности, со­
отношения [О2] : [NH3], предкатализа и т. д. При соблюдении оптимальных 
технологических условий выход оксида азота (II) при конверсии аммиака под 
атмосферным давлением может достигать 99%, в системах под давлением до 
1 МПа — 96,5–97% [1], [16], [26], [29].

Расчет материальных и тепловых балансов процесса окисления аммиака 
кислородом воздуха представлен в главе 3.

1.6. причины пОтерь платинОиднОгО 
катализатОра. спОсОбы снижения ВлОжений 
и пОтерь платинОиднОгО катализатОра

При окислении аммиака под воздействием высоких температур, окис­
лительной среды и примесей, поступающих с газом, происходит изменение 
структуры катализаторных сеток, в частности разрыхление их поверхностного 
слоя, увеличение размеров кристаллов и т. д. (рис. 7). Изменения структуры 
катализатора приводят к потерям его массы.
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Механизм потерь платиноидного катализатора заключается в том, что при 
высоких температурах в кислородсодержащей среде происходит окисление 
металлов платиновой группы. Окисление платины происходит по реакции [1], 
[16], [26]:

        Pt (тв) + O2 (г) = РtO2 (г)  ∆rН0 (298) = –172,9 кДж/моль. (9)

В объеме газа пары PtО2 могут разлагаться:

          2PtO2 (г) = 2РtО (г) + О2; (10)

             PtO2 (г) = Pt (тв) + О2. (11)

В свою очередь, оксид платины способен к разложению:

         2РtО (г) = 2Pt (тв) + О2. (12)

Температура плавления PtO2 составляет 450°С, а кипения — 477°С, темпе­
ратура плавления PtO около 507°С, т. е., образуясь при температурах конвер­
сии (800–920°С), эти соединения должны возгоняться. При последующем же 
охлаждении газа (за котлами­утилизаторами) в нем обнаруживается в основ­
ном металлическая платина [26].

Различают прямые и удельные потери катализатора.
Прямые потери — это потери массы сеток за пробег (г), отнесенные к массе 

выработанной за это время азотной кислоты (т) (г Kt/т HNO3 (100%)).
Удельные (безвозвратные) потери — это потери массы сеток за пробег (г) за 

вычетом количества уловленных платиноидов, отнесенные к массе выработан­
ной за это время азотной кислоты (т) [26], [29].

Для снижения потерь платиноидного катализатора разработаны два спо­
соба его улавливания:

химическое связывание•	 (для улавливания соединений платины, находя­
щихся при температурах конверсии в газовой фазе PtO и PtO2);
механическая фильтрация•	 (для улавливания частиц катализатора, уноси­
мых с поверхности за счет его механического разрушения, а также метал­
лической платины, образующейся в результате разложения PtO и PtO2 при 
охлаждении газа).

рис. 7
Структура тканой катализаторной 

сетки после эксплуатации на агрегате 
УКЛ­7 в течение 2920 ч [6], [31]



211.7.  Окисление оксида азота (II) в производстве азотной кислоты 

Первый способ улавливания осуществляется по двум направлениям [26]:
связыванием паров платиноидов различными металлами (золотом, палла­•	
дием, серебром, их сплавами) за счет внедрения атомов платины в кристал­
лическую решетку сплава с образованием твердых растворов;
использованием оксидов некоторых металлов (кальция, стронция и бария), •	
устойчивых в условиях конверсии и обладающих свойством взаимодейство­
вать с парами благородных металлов.
Для повышения степени улавливания платиноидов наряду с химическим 

связыванием применяют механическое фильтрование с использованием квар­
цевой ваты, асбеста, пористого фарфора, керамических, металлокерамических 
или паролитовых фильтров, блоков из минеральной ваты, стекловолокна или 
волокна на основе оксида алюминия и т. д. [26], [29]. Данный способ следует 
использовать в тех аппаратах, где температура нитрозного газа не превыша­
ет 350°С и в нем обнаруживается в основном металлическая платина.

1.7. Окисление Оксида азОта (II) 
В прОизВОдстВе азОтнОй кислОты

Оксид азота (II) (NО), образующийся при каталитическом окислении ам­
миака, не взаимодействует с водой, поэтому для получения азотной кислоты 
должен быть окислен до оксидов высших валентностей. При окислении NО 
кислородом образуется диоксид азота [1], [26], [29]:

          2NO + О2 = 2NO2   ∆rН0 (298) = –114,14 кДж/моль. (13)

Он может полимеризоваться до N2О4 и взаимодействовать с NО с образова­
нием оксида азота (III) [1], [26], [29]:

  2NO2 = N2О4   ∆rН0 (298) = –57,27 кДж/моль; (14)

           NO + NO2 = N2О3   ∆rН0 (298) = –42,20 кДж/моль. (15)

Равновесие этих реакций при низких температурах смещено вправо, поэто­
му в нитрозном газе в условиях избытка кислорода и при достаточном времени 
контактирования все оксиды азота после охлаждения могут быть превращены 
в оксид азота (IV) (NО2). В реальных условиях непрерывно протекающих про­
цессов окисления и кислотообразования равновесие не достигается, поэтому 
в газах присутствуют все указанные оксиды азота: NO, NО2, N2O3, N2О4. Соот­
ношение между их количествами определяется в основном температурными 
условиями [26].

Расчет равновесного состава газа при окислении NO в NO2 можно провести, 
используя величину равновесной степени окисления xр. Процесс окисления ок­
сида азота (II) кислородом (уравнение (13)) характеризуется константой равно­
весия, обычно выражаемой через парциальные давления компонентов [1], [26], 
[28], [29]:

     K
P P

Pð
NO O

NO

=
⋅2

2
2

2

.  (16)
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Температурная зависимость константы равновесия реакции окисления 
оксида азота (II) может быть вычислена с большой степенью точности по урав­
нению Боденштейна (для давления, выраженного в МПа) [1], [26], [28], [29]:

                lg lg , lg , , ,K
P P

P T
T Tð

NO O

NO

  =
⋅

= − + − +( )2

2
2

2

5749 1 75 0 0005 1 8306  (17)

где T — температура нитрозного газа, К.
Реакция (13) протекает с уменьшением числа моль и имеет большой экзо­

термический эффект. Согласно правилу Ле­Шателье для повышения степени 
превращения и смещения равновесия в сторону продуктов эту реакцию жела­
тельно проводить при повышенных давлениях и пониженной температуре.

Особенностью реакции (13) является то, что ее скорость имеет отрицатель­
ный температурный градиент — она увеличивается с понижением температу­
ры. Это объясняется двухстадийностью процесса. Спектрально установлено 
существование в газах соединения NO3 при окислении оксида азота (II). Боль­
шинство исследователей стало представлять процесс в целом как двухстадий­
ный в виде [26]:

             NO + O2 = NO3   ∆rН0 (298) = –20,13 кДж/моль; (18)

          NO3 + NO = 2NO2   ∆rН0 (298) = –94,01 кДж/моль. (19)

Первая стадия протекает быстро, с повышением температуры скорость ее 
увеличивается, но равновесие смещается влево. Вторая стадия — медленная. 
Она и определяет скорость суммарного процесса. Поскольку при понижении 
температуры будет возрастать количество NO3, это приводит к увеличению ско­
рости второй стадии и реакции в целом. Такой механизм позволяет объяснить 
отрицательный температурный градиент скорости реакции [26].

Как установлено Боденштейном, окисление оксида азота (II) протекает по 
уравнению третьего порядка. Пренебрегая скоростью диссоциации оксида азо­
та (IV), что вполне правомерно до температур примерно 300°С, изменение ско­
рости реакции (13) через парциальные давления можно выразить уравнением 
[26]:

             
dP

d
K P PNO

NO O
2

2
2

τ
= ⋅ ⋅ .  (20)

В интегральной форме, наиболее часто применяемой для расчетов, эта за­
висимость имеет вид [1], [26], [28], [29]:
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где k — константа скорости реакции окисления NO в NO2, МПа–2 ⋅ с–1; a — 
половина начальной концентрации NО, мол. доли; Pобщ — общее давление 
в системе, МПа; τ — время пребывания газа в окислительном объеме, с; α — 
степень окисления NО в NO2, д. е.; γ = b/а; b — начальная концентрация О2, 
мол. доли.
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константы скорости окисления NO в NO2 кислородом при различных температурах [1]

t, °с 0 30 60 100 140
k, мпа –2 × с –1 6 753,64 4 170,93 2 845,10 1 869,51 1 313,12

t, °с 200 240 300 340 390
k, мпа –2 × с –1 846,10 663,46 496,58 422,35 355,03

Неоднократно для увеличения скорости реакции окисления оксида азо­
та (II) предпринимались попытки подобрать катализаторы. Однако практиче­
ского применения исследованные контакты не нашли. Причиной этого являют­
ся отрицательное влияние паров воды на скорость реакции окисления оксида 
азота (II) при температурах ниже 100°С и параллельно протекающие процессы 
образования азотной кислоты в газовой фазе [26].

Согласно уравнению (21) степень окисления NO зависит от:
температуры;•	
общего давления в системе;•	
начальных концентраций кислорода и NO;•	
времени пребывания газа в системе.•	
Примеры расчетов равновесной и практической степеней окисления NO 

в NO2, влияния технологических факторов на степень окисления NO, а также 
материальных и тепловых балансов процесса окисления NO кислородом пред­
ставлены в главе 3.

1.8. ОбразОВания азОтнОй кислОты В услОВиях 
кОнденсации парОВ ВОды

Образующиеся в результате окисления NО оксиды высших валентностей 
поглощаются в абсорбционной колонне водой с целью получения азотной 
кислоты. Окисление NО осуществляется при охлаждении нитрозных газов. 
Одновременно с этим происходит конденсация водяных паров, поступающих 
в систему с воздухом и образующихся на стадии окисления аммиака. Содержа­
щиеся в нитрозном газе оксиды азота взаимодействуют с конденсирующейся 
реакционной водой с образованием азотной кислоты. Данный процесс осущест­
вляют в холодильниках­конденсаторах.

Скорость кислотообразования при конденсации паров воды значительно 
выше, чем в абсорбционной колонне. Концентрация кислоты, образующейся 
в холодильниках­конденсаторах, может быть выражена уравнением [26], [29]:

            Ñ tHNO3 0 00123 0 0212
0 113=

+
−τ

τ, ,
, ,  (22)

где ÑHNO3
 — концентрация кислоты, мас.%; τ — время пребывания газа 

в холодильнике­конденсаторе, с; t — конечная температура охлаждения газа, 
°С. Расчеты по данному уравнению дают хорошую сходимость с промышлен­
ными данными при давлении 0,5–0,6 МПа, времени пребывания газа до 1 с 
и охлаждении его примерно до 40°С [26].
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Кроме того, концентрация кислоты, образующейся в холодильниках­
конденсаторах, может быть рассчитана по уравнению [26]:

            C A P e t
xHNO NO  

3
19 5 12 31 0 00620 065 1 806= + − −−, , , ,, ,τ (23)

где ÑHNO3
 — концентрация кислоты, мас.%; P

xNO  — парциальное давление ок­
сидов азота до начала конденсации, МПа; τ — время пребывания газа в конден­
саторе, с; t — конечная температура охлаждения газа, °С. Величина А является 
функцией соотношения [NОх] : [H2O] = n и изменяется следующим образом:

n 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0 1,2 1,4 2,0
А 45,0 49,0 52,0 54,2 56,3 58,2 59,4 60,4 61,4 62,0 63,0

Расчеты по уравнению (23) дают хорошую сходимость с экспериментальны­
ми данными в интервале парциальных давлений оксидов азота от 1,33⋅10 –2 до 
9,33⋅10 –2 МПа, при соотношении [NОх] : [H2O] = 0,3–2,0; времени пребывания 
газа в конденсаторе от 2 до 100 с и конечной температуре охлаждения газа от 10 
до 100°С. Степень окисления оксида азота (II) должна быть выше 50%, отноше­
ние поверхности конденсатора к его объему в пределах от 40 до 200 м –1 [26].

Расчет материальных и тепловых балансов процесса образования азотной 
кислоты в условиях конденсации паров воды в холодильниках­конденсаторах 
представлен в главе 3.

1.9.  абсОрбция ОксидОВ азОта ВОдОй 
при пОлучении азОтнОй кислОты

Оксиды азота (NО2, N2О3, N2О4), содержащиеся в нитрозных газах, способ­
ны взаимодействовать с водой с образованием азотной и азотистой кислот:

              N2О3 + Н2О = 2НNО2; (24)

     2NО2 + Н2О = НNО2 + НNО3; (25)

      N2О4 + Н2О = НNО2 + НNО3. (26)

Азотистая кислота — неустойчивое соединение и в растворах азотной кис­
лоты разлагается:

   4НNО2 = N2О4 + 2NO + 2Н2О. (27)

Суммарный процесс разложения с учетом протекания обратимых реак­
ций (26) и (27) можно записать в виде:

    3НNО2 = НNО3 + 2NO + Н2О. (28)

Образующийся оксид азота NО в растворах примерно до 60%­ной азотной 
кислоты частично окисляется в жидкой фазе до NО2, а в основном — в газовой 
фазе, после выделения из раствора:

2NO + О2 = 2NО2.
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2. Влияние давления на абсорбцию оксидов азота.
Влияние давления на процесс поглощения оксидов азота весьма значитель­

но, особенно оно велико при высоких степенях окисления NOх. Это подтверж­
дают данные, полученные для нитрозного газа, содержащего 8% NOх, со степе­
нью окисленности 90% при 35°С (табл. 1) [26].

Т а б л и ц а  1

Влияние давления на степень поглощения оксидов азота

давление, 
мпа

степень поглощения, %
давление, 

мпа

степень поглощения, %

47% HNО3 55% HNО3 70% HNО3 47% HNО3 55% HNО3 70% HNО3

0,1013 37,5 0 0 1,57 83,4 58,8 4,9

0,343 64,2 31,5 0 1,96 85,4 64,0 8,3

0,785 76,2 49,2 0 3,92 89,7 72,5 20,5

3. Влияние концентрации кислоты на абсорбцию оксидов азота.
Чем выше концентрация кислоты, используемой для поглощения, тем 

ниже степень поглощения. Причем до концентрации примерно 45 мас.% HNО3

это влияние незначительно, в интервале концентраций от 46 до 49 мас.% по­
вышение концентрации на 1% снижает степень поглощения на 0,3%; при кон­
центрации выше 50 мас.% процесс резко замедляется. Повышение концентра­
ции кислоты более 56 мас.% приводит к тому, что при поглощении оксидов 
азота будет происходить их частичное растворение [26]. В связи с этим в тех­
нологических схемах после абсорбционной колонны полученная азотная кис­
лота направляется в отдувочную колонну для отдувки растворенных в кислоте 
оксидов азота горячим воздухом. Газы из продувочной колонны смешиваются 
с основным количеством нитрозного газа, поступающим на стадию абсорбции.

4. Влияние концентрации поглощаемых оксидов азота на степень аб-
сорбции.

При снижении концентрации оксидов азота от 8 до 2 об.% степень их по­
глощения уменьшается от 40 до 31,5% (рис. 8, кривая 1), а скорость абсорбции 
от 1300 до 259 кг HNO3/(м2⋅ч) [26], [29].

5. Влияние степени окисленности оксидов азота на степень абсорбции. 
Степень поглощения оксидов азота возрастает с увеличением степени окислен­
ности NO (рис. 8, кривая 2), что объясняется увеличением движущей силы про­
цесса [26], [29].

Эффективность переработки оксидов азота в кислоту зависит от времени 
контакта газовой и жидкой фаз, конструктивного оформления процесса, ги­
дродинамических условий в абсорбере. Существенное влияние на показатели 
процесса оказывают высота перелива, диаметр отверстий тарелки и площадь 
ее сечения [26], [29].

В главе 3 приведен расчет равновесного состава оксидов азота над азотной 
кислотой и практического уменьшения парциального давления оксидов азота 
с учетом КПД ситчатых тарелок. Подробно рассмотрено влияние технологиче­
ских факторов на процесс абсорбции оксидов азота при расчете абсорбционной 
колонны.



271.11.  Очистка выхлопных газов от оксидов азота 

1.11. Очистка ВыхлОпных газОВ От ОксидОВ азОта 
при пОлучении азОтнОй кислОты

Для обоснования необходимости введения в технологическую схему стадии 
очистки выхлопных газов следует выполнить оценку экологической опасности 
выброса в атмосферу. Расчет предельно допустимого выброса (ПДВ) для оди­
ночного источника с круглым устьем начинают с определения степени нагрето­
сти выброса по величине ∆Т:

           ∆t = tг – tо.с., (32)

где tг — температура выхлопных газов, выбрасываемых в атмосферу, °С; tо.с. —
температура атмосферного воздуха, °С (определяется как средняя максималь­
ная температура наружного воздуха наиболее жаркого месяца года).

Если ∆t > 0 — выброс горячий.
Далее рассчитывается значение вспомогательного параметра f:

    f
w D

H t
=

⋅
⋅

1000 0
2

2 ∆
,  (33)

где ω0 — средняя скорость выхода смеси из устья источника, м/с.

       w V
D0 1 2

4=
⋅π

,  (34)

где D — диаметр устья источника выброса, м; Н — высота источника выброса, 
м; V1 — объемная скорость выхода газовоздушной смеси из источника выброса, 
м3/с.

Для нагретого выброса при ∆t > 0 и f < 100 значение ПДВ рассчитывается 
по формуле:
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рис. 8
Зависимость степени абсорбции NOх от 

содержания их в газе и степени окисления NO 
при Р = 0,49 МПа и 35°С
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Если ∆t ≤ 0 — выброс холодный, значение ПДВ рассчитывается по формуле:

           ÏÄв
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где ПДКм.р. — предельно допустимая концентрация вещества, максимально 
разовая для воздуха населенных мест, мг/м3; сф — фоновая концентрация ве­
щества в атмосферном воздухе (при отсутствии данных сф = 0,3 ПДКм.р.), мг/м3; 
А — коэффициент, зависящий от температурной стратификации атмосферы; 
F — безразмерный коэффициент, учитывающий скорость оседания вредных 
веществ в атмосферном воздухе, F = 1 для газов и паров, F = 3 для пылей; η — 
безразмерный коэффициент, учитывающий влияние рельефа местности, для 
ровной и слабопересеченной местности с перепадом высот менее 50 м на 1 км 
η = 1; n и m — безразмерные коэффициенты, учитывающие условия выхода 
газо­, паро­, пылевоздушной смеси из устья источника выброса.

Значение коэффициента A принимается равным: 250 — для районов Средней 
Азии южнее 40° с. ш., Бурятской и Читинской областей; 200 — для Европейской 
территории РФ, для районов РФ южнее 50° с. ш., для районов Нижнего Повол­
жья, Кавказа, Дальнего Востока и остальной территории Сибири и Средней Азии; 
180 — для Европейской территории РФ и Урала от 50° до 52° с. ш. за исключе­
нием попадающих в эту зону перечисленных выше районов; 140 — для Москов­
ской, Тульской, Рязанской, Владимирской, Калужской, Ивановской областей.

Для расчета коэффициента n необходимо определить значение вспомога­
тельного параметра Vм для горячего выброса и ′Vì  для холодного выброса:

                 V V t
Hì

1=0,65 
⋅ ∆3 ;  (37)

      ′ ⋅
V

w D
Hì=

1,3 0 .  (38)

Коэффициент n для нагретого выброса рассчитывается по формулам:
при •	 Vм < 0,5:

           n = 4,4Vм; (39)

при 0,5 ≤ •	 Vм < 2,0:

      n = 0,532Vм
2 – 2,13Vм + 3,13; (40)

при •	 Vм ≥ 2,0:

                n = 1. (41)

Для определения коэффициента n для холодного выброса используют те же 
формулы, что и для нагретого, заменяя значение Vм на ′Vì.  Значение коэффи­
циента m рассчитывается только для горячего выброса по формулам:

при •	 f ≥ 100:

           m
f

=
3

;1 47,  (42)
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при •	 f < 100:

         m
f f

=
0,67+0,1 3

1

0 34+ ,
.  (43)

После расчетов проводится сравнение массы фактического выброса каждо­
го загрязняющего вещества Мф, г/с с соответствующим значением ПДВ, г/с.

Если Мф ≤ ПДВ — выброс экологически условно безопасен.
Если Мф > ПДВ — выброс экологически опасен, необходимо предусмотреть 

мероприятия по его снижению. Для этого рассчитывается необходимая степень 
очистки:

      x = [(Мф – ПДВ)/Мф] ⋅ 100%. (44)

В связи с высокой токсичностью оксидов азота содержание их в воздухе 
весьма жестко ограничено. Известно несколько направлений снижения их 
концентрации в выхлопных газах [1], [26], [29].

Первое направление — улучшение процесса кислотной абсорбции за счет 
повышения давления в процессе абсорбции, применения искусственного холо­
да и увеличения абсорбционных объемов.

Второе направление — очистка выхлопных газов от оксидов азота после аб­
сорбции в основном производстве, на дополнительной установке, где предусма­
тривается полезное улавливание оксидов азота (щелочная абсорбция и др.).

Третье направление — снижение концентрации оксидов азота в выбрасы­
ваемых в атмосферу газах за счет предварительного разбавления их воздухом 
(что не уменьшает абсолютной величины выбросов).

Четвертое направление — каталитическое восстановление до азота и водя­
ных паров. В отличие от первого и второго способов очистки в данном случае ок­
сиды азота не улавливаются, а разрушаются, восстанавливаясь до азота. Себесто­
имость этого способа зависит от стоимости катализатора и газа­восстановителя, 
механической прочности катализатора, сочетания узла каталитической очистки 
выхлопных газов с аппаратурой основного производства и аппаратурного оформ­
ления самого узла каталитической очистки [1], [26], [29].

Методом, освоенным в промышленности, для очистки выхлопных газов 
в производстве азотной кислоты от оксидов азота является их восстановление 
до молекулярного азота с помощью различных восстановителей. В зависимо­
сти от природы газа­восстановителя он осуществляется в двух вариантах [25], 
[26], [29]:

неселективное восстановление оксидов азота с помощью природного газа •	
(метод отличается тем, что кислород очищаемого газа также вступает в ре­
акцию с восстановителем);
селективное восстановление оксидов азота с помощью аммиака.•	
1. Высокотемпературное восстановление оксидов азота. Высокотемпе­

ратурное (неселективное) восстановление оксидов азота протекает в несколько 
стадий и требует избытка газа­восстановителя. На первой к очищаемой смеси 
добавляется избыточное, превышающее стехиометрию, количество природно­
го газа для взаимодействия с кислородом [25], [26], [29]. Горение протекает по 
реакции:
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         2NH3 + 1,5O2 = N2 + 3H2O; (53)

         2NH3 + 2O2 = N2O + 3H2O; (54)

       2NH3 + 2,5O2 = 2NO + 3H2O. (55)

Особенно нежелательна реакция (55), протекание которой может привести 
к увеличению концентрации NO (после введения катализатора при повышении 
температуры) по сравнению с концентрацией в исходном газе [25] (рис. 9).

Основными недостатками этого вида очистки являются необходимость до­
зирования в газ после абсорбционных колонн небольших количеств аммиака 
с обеспечением равномерного распределения его по потоку газа и возможность 
образования после очистки нитрит­нитратов аммония. Для исключения по­
следнего поддерживают температуру газов, выбрасываемых в атмосферу (по­
сле рекуперационных турбин), выше 180–200°С.



332.1.  Описание технологического процесса и схемы УКЛ­7 

технОлОгические схемы 
прОизВОдстВа азОтнОй кислОты

2.1. Описание технОлОгическОгО прОцесса 
и схемы укл-7

технологический процесс получения неконцентрированной 
азотной кислоты по схеме унифицированной комплексной линии УКЛ­7 под 
давлением 0,716 МПа (рис. 10) состоит из следующих стадий:

подготовка и сжатие воздуха;•	
подготовка газообразного аммиака;•	
подготовка аммиачно­воздушной смеси;•	
конверсия аммиака;•	
охлаждение нитрозного газа с утилизацией тепла;•	
абсорбция оксидов азота;•	
каталитическая очистка выхлопных газов от остаточных оксидов азота;•	
рекуперация энергии очищенного выхлопного газа;•	
хранение и выдача продукционной кислоты.•	

Основные показатели технологического режима

наименование показателя нормы

Содержание аммиака в аммиачно­воздушной смеси, об.% 9,5–10,6
Давление воздуха на выходе, МПа:

из компрессора 0,23–0,33
из нагнетателя 0,716

Температура воздуха на выходе, °С:
из компрессора до 175
из нагнетателя до 143
из воздухоохладителя до 48
из подогревателя воздуха 180–240

Температура, °С:
газообразного аммиака после нагревателя 80–110
аммиачно­воздушной смеси 170–230
контактирования 880–910
пароводяной смеси на входе в котел­утилизатор 130–180
пара на выходе из пароперегревателя 230–250
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наименование показателя нормы

оборотной воды после холодильников­конденсаторов не выше 35
хвостовых газов после абсорбционной колонны 25–35
хвостовых газов после подогревателя хвостовых газов 100–145
хвостовых газов после камеры сгорания реактора 380–550
очищенных хвостовых газов после реактора каталитической очистки 705–730
очищенных хвостовых газов на входе в газовую турбину 550–700
очищенных хвостовых газов на выходе из газовой турбины 390–410
очищенных хвостовых газов на выхлопе 125–185

Температура нитрозных газов, °С:
на выходе из котла­утилизатора 230–285
на входе в подогреватель воздуха не выше 340
на выходе из окислителя не выше 260
на выходе из подогревателя хвостовых газов 155–185
на входе в абсорбционную колонну 30–50

Давление, МПа:
пара из котлов­утилизаторов 1,3–1,5
газов на входе в газовую турбину 0,53–0,56

Концентрация продукционной кислоты, мас.% 58–60
Расходные коэффициенты на 1 т 100%­ной азотной кислоты:

аммиак (100%­ный), кг 293
Платиноидный катализатор, г:

безвозвратные потери 0,155
на двухступенчатом катализаторе 0,110

Палладированный катализатор в пересчете на металлический палладий 
(безвозвратные потери), г

0,04

Вода, м3:
оборотная 159
химически очищенная 2,14

Природный газ, м3 125–135

подготовка и сжатие воздуха
Атмосферный воздух осевым компрессором поз. ОК газотурбинного 

агрегата ГТТ­3М забирается через воздухозаборную трубу в аппарат очист­
ки воздуха поз. ФВ (рис. 11). Наиболее опасная зона работы аппарата, при 
которой создаются условия для увлажнения и обмерзания фильтров, нахо­
дится на границе колебания температур наружного воздуха от +5°С до –8°С 
и его относительной влажности более 95%. Для исключения обмораживания 
фильтрующих элементов и осевого компрессора предусматривается подогрев 
всасываемого воздуха при снижении его температуры ниже +7°С и при увели­
чении относительной влажности более 89%. Воздух, поступающий в осевой 
компрессор, подогревается путем подачи в него горячего воздуха от нагнета­
теля поз. ЦН не более чем на 5–7°С.

П р о д о л ж е н и е  т а б л.
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Из аппарата поз. ФВ очищенный воздух поступает в осевой компрессор 
поз. ОК, в котором сжимается до давления 0,23–0,33 МПа, нагреваясь при 
этом до температуры не выше 175°С. Далее воздух охлаждается оборотной 
водой в промежуточном воздухоохладителе поз. ВП до температуры не выше 
48°С и поступает в центробежный нагнетатель поз. ЦН, в котором сжимает­
ся до 0,5–0,8 МПа и нагревается до температуры не выше 143°С. Осевой ком­
прессор поз. ОК и центробежный нагнетатель поз. ЦН газотурбинной установ­
ки ГТТ­3М приводятся в движение газовой турбиной поз. ГТ, объединенной 

рис. 10
Технологическая схема производства неконцентрированной азотной кислоты УКЛ­7:

трубопроводы: АЖ — аммиак жидкий, АГ — аммиак газообразный, В — воздух, АВС — аммиачно­
воздушная смесь, АзВС — азотоводородная смесь, НГ — нитрозный газ, КА — кислота азотная, 
ПГ — природный газ, ГВН — газ выхлопной нитрозный, ГВО — газ выхлопной очищенный, ВО — 
вода оборотная (подача), ВОО — вода оборотная (возврат), ПН — пар насыщенный, ПП — пар пере­
гретый, К — конденсат, ВП — вода питательная, ТГ — топочные газы; основные составные части 
схемы: ФВ — фильтр воздуха, ОК — осевой компрессор, ВП — воздухоохладитель промежуточ­
ный, ЦН — центробежный нагнетатель, ИЖА — испаритель жидкого аммиака, ФГА — фильтр 
газообразного аммиака, ПГА — подогреватель газообразного аммиака, О — окислитель, ПВ — по­
догреватель воздуха, С — смеситель, КА — контактный аппарат, КУ — котел­утилизатор, СКУ — 
сепаратор котла­утилизатора, П — пароперегреватель, ПХГ — подогреватель хвостовых газов, 
ХК1–2 — холодильники­конденсаторы, АК — абсорбционная колонна, ПК — продувочная колонна, 
СЦ — сепаратор центробежный, РКО — реактор каталитической очистки, КСР — камера сгорания 
реактора, КСТ — камера сгорания турбины, ГТ — газовая турбина, ГКУ — газотурбинный котел­
утилизатор, Э — экономайзер, Е — емкость для конденсата, Н1–2 — насосы.
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конструктивно в одном корпусе с компрессором. Из нагнетателя основная 
часть воздуха направляется на стадию окисления аммиака. Кроме того, воздух 
используется:

в качестве добавочного воздуха для окисления оксида азота в диоксид и от­•	
дувки оксидов азота из продукционной кислоты;
в камере сгорания реактора каталитической очистки хвостовых газов от •	
остаточных оксидов азота;
в камере сгорания турбины;•	
для подогрева всасываемого воздуха перед аппаратом очистки;•	
в газовой турбине агрегата ГТТ­3М для охлаждения элементов проточной •	
части корпуса.
подготовка газообразного аммиака
Жидкий аммиак с давлением 1,6–2,4 МПа и температурой не ниже +5°С из 

общецехового коллектора поступает в испаритель поз. ИЖА (рис. 12). Испаре­
ние жидкого аммиака производится при температуре не выше 30°С и давлении 
Р = 1,05–1,15 МПа перегретым паром давлением 0,6–1,5 МПа. Из испарителя 
газообразный аммиак поступает в фильтр поз. ФГА (рис. 13), где очищается от 
масла и механических примесей. Из фильтра поз. ФГА газообразный аммиак 
поступает в подогреватель газообразного аммиака поз. ПГА, где нагревается до 
80–110°С перегретым паром давлением 0,6–1,5 МПа.

При использовании в качестве исходного сырья газообразного аммиака 
из схемы подготовки аммиака путем установки заглушек исключаются испа­
ритель жидкого аммиака поз. ИЖА и подогреватель газообразного аммиака 
поз. ПГА. В этом случае газообразный аммиак поступает в цех из заводской 
сети с давлением 1,0–1,2 МПа и температурой 100–180°С в фильтр газообраз­
ного аммиака поз. ФГА, где очищается от механических примесей.

Далее газообразный аммиак направляется в смеситель поз. С (рис. 16) на 
смешение с воздухом. Объемный расход газообразного аммиака поддерживает­
ся автоматически регулятором соотношения таким образом, чтобы концентра­
ция аммиака в аммиачно­воздушной смеси была 9,5–10,6 об.%. Соотношение 
«аммиак : воздух» зависит от расхода воздуха и корректируется по температу­
ре на сетках контактного аппарата. При повышении концентрации аммиака 
в аммиачно­воздушной смеси до 11,0–11,5 об.% включается предупредитель­
ная светозвуковая сигнализация на пульте управления агрегатом кислоты. Для 
предотвращения возможности образования взрывоопасной концентрации ам­
миака в аммиачно­воздушной смеси предусмотрена блокировка, срабатываю­
щая при увеличении концентрации аммиака до 11,6–12,0 об.%.

По мере испарения жидкого аммиака концентрация масла, воды и меха­
нических примесей в кубе испарителя увеличивается, поэтому загрязненный 
аммиак непрерывно выводится из нижней части испарителя поз. ИЖА и пе­
риодически из фильтра поз. ФГА на утилизацию.

подготовка аммиачно-воздушной смеси
Воздух после нагнетателя поз. ЦН с давлением 0,5–0,8 МПа и температу­

рой не выше 143°С поступает в меж труб ное пространство подогревателя воз­
духа поз. ПВ (рис. 14), встроенного в окислитель поз. О (рис. 14), где нагре­
вается до 180–240°С за счет тепла нитрозных газов. Далее воздух подается 
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в межтрубное пространство смесителя поз. С, по выходе из которого смеши­
вается с газообразным аммиаком, который направляется в трубную часть. Об­
разующаяся аммиачно­воздушная смесь через отверстия решетки поступает 
в фильтр, расположенный в верхней части аппарата поз. С, где очищается от 
механических примесей в патронных фильтрах с насадкой из ультрасупертон­
кого стекловолокна УСТВ и с температурой 170–230°С подается в контактный 
аппарат поз. КА (рис. 17).

конверсия аммиака и охлаждение нитрозного газа с утилизацией тепла
В контактном аппарате поз. КА аммиак окисляется до оксида азота кисло­

родом воздуха на катализаторе при температуре 880–910°С. Степень превра­
щения окисляемого аммиака в оксид азота (II) (селективность катализатора) 
составляет не менее 93,5%. Отклонение температуры под сетками контактного 
аппарата от регламентированного значения и значение температуры 950°С сиг­
нализируются.

Для розжига (прогрева) катализаторных сеток в контактном аппарате при­
меняется азотоводородная смесь (АзВС) с давлением 1,2–1,5 МПа, которая перед 
подачей в контактный аппарат очищается от механических примесей. Схемой 
предусмотрена возможность розжига катализаторных сеток электророзжиго­
вым устройством. Образующиеся при окислении аммиака горячие нитрозные 
газы поступают в котел­утилизатор поз. КУ (рис. 18). В котле­утилизаторе за 
счет охлаждения нитрозных газов с 880–910°С до 230–285°С происходит испаре­
ние питательной воды с получением перегретого пара. При этом в газовом тракте 
котла­утилизатора частично идет реакция окисления оксида азота (II) (NO) в ок­
сид азота (IV) (NO2) с выделением тепла. Питательная вода проходит стальной 
экономайзер (второй по ходу газа) котла­утилизатора поз. Э, где подогревается 
очищенными хвостовыми газами до температуры 130–180°С и поступает в меж­
трубную часть котла­утилизатора поз. КУ. В котле­утилизаторе происходит 
испарение питательной воды с образованием пара. Пар, пройдя сепарационное 
устройство, встроенное в выносном барабане поз. СКУ, поступает в пароперегре­
ватель поз. П (рис. 17), где нагревается до 230–250°С и с давлением 1,3–1,5 МПа 
выдается в цеховой коллектор пара. Для предохранения котла от превышения 
давления пара на барабане и после пароперегревателя устанавливаются предо­
хранительные клапаны. Газовые камеры котла­утилизатора, во избежание кон­
денсации влаги и образования азотной кислоты на внутренних стенках, обогре­
ваются паром, подаваемым в змеевики для обогрева газовых камер.

После котла­утилизатора нитрозные газы поступают в совмещенный аппа­
рат (рис. 14) — окислитель поз. О с подогревателем воздуха поз. ПВ, где по­
догреватель воздуха размещен конструктивно в верхней части окислителя. 
Нитрозные газы поступают в нижнюю часть аппарата, где установлен фильтр 
для улавливания платины из газовой фазы. В объеме окислителя поз. О про­
исходит реакция окисления оксида азота (II) в оксид азота (IV) с повышением 
температуры нитрозных газов не более 340°С. Из окислителя поз. О нитрозные 
газы разделяются на 2 потока. Один, поднимаясь вверх, проходит через трубное 
пространство теплообменной части подогревателя воздуха поз. ПВ, где за счет 
нагрева воздуха охлаждается до температуры 185–195°С. Второй поток бай­
пасирует мимо подогревателя воздуха. С помощью заслонки, установленной 
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на байпасной линии нитрозных газов, можно регулировать температуру воз­
духа на выходе из подогревателя, которая должна составлять 180–240°С. По­
сле окислителя поз. О с подогревателем воздуха поз. ПВ два потока нитрозных 
газов объединяются и с температурой не выше 260°С направляются в подогре­
ватель хвостовых газов поз. ПХГ (рис. 19). В подогревателе хвостовых газов 
нитрозные газы охлаждаются до температуры 155–185°С, нагревая при этом 
хвостовые газы до температуры 100–145°С.

В ряде технологических схем окислитель и подогреватель воздуха кон­
структивно не совмещены и являются самостоятельными аппаратами. В этом 
случае после котла­утилизатора нитрозные газы поступают в окислитель 
(рис. 15), в объеме которого оксид азота (II) частично окисляется до оксида 
азота (IV) с повышением температуры нитрозных газов не более 340°С. После 
окислителя нитрозные газы разветвляются на два потока: один направляется 
в подогреватель воздуха, а другой — в подогреватель хвостовых газов, после 
чего потоки смешиваются. В подогревателе воздуха нитрозные газы охлажда­
ются до 155–185°С за счет подогрева воздуха до 180–240°С. В подогревателе 
хвостовых газов нитрозные газы охлаждаются до 155–220°С, нагревая хвосто­
вые газы до 100–145°С.

абсорбция оксидов азота
Из подогревателя хвостовых газов поз. ПХГ нитрозные газы подают­

ся в межтрубное пространство холодильников­конденсаторов поз. ХК1–2 
(рис. 20), где охлаждаются оборотной водой, поступающей после абсорбци­
онной колонны поз. АК (рис. 21), до температуры 30–50°С. На поверхности 
трубок холодильников­конденсаторов при охлаждении нитрозных газов кон­
денсируются пары воды с образованием кислоты, которая стекает по трубкам 
на трубную доску. Конденсат азотной кислоты с концентрацией 40–53% отво­
дится на 5­ю, 6­ю, 8­ю, 10­ю и 12­ю тарелки абсорбционной колонны поз. АК, 
в зависимости от концентрации кислоты на тарелках. Оборотная вода после 
холодильников­конденсаторов с температурой не выше 35°С возвращается 
в оборотный цикл.

Из холодильников­конденсаторов нитрозные газы направляются в кубо­
вую часть абсорбционной колонны поз. АК под нижнюю тарелку и проходят 
последовательно тарелки снизу вверх. В абсорбционной колонне установлено 
47 тарелок ситчатого типа с отверстиями 2 мм и расстоянием между отверстия­
ми 9 мм. На 46­ю тарелку абсорбционной колонны подается конденсат водяно­
го пара. Газ, проходя отверстия в тарелке, барботирует через слой кислоты на 
тарелке и создает пену с большой поверхностью раздела фаз.

Образующаяся на верхней тарелке колонны азотная кислота перетекает на 
нижележащую, двигаясь навстречу потоку газа. Концентрация кислоты уве­
личивается по мере прохождения тарелок. На выходе из колонны она должна 
быть не менее 58%, а степень абсорбции оксидов азота — не менее 99%. Для 
отвода реакционного тепла 23 тарелки снабжены змеевиками, в которые пода­
ется оборотная вода с температурой не выше 35°С давлением не менее 0,5 МПа. 
Тарелки 1–3 снабжены пятирядными змеевиками, 4–14 — четырехрядными, 
15–19, 22, 24, 28 и 31 — двухрядными. После абсорбционной колонны оборот­
ная вода подается в холодильники­конденсаторы.
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Подаваемый на орошение паровой конденсат должен содержать не более 
2 мг/дм3 хлоридов, так как последние вступают в реакцию с азотной кислотой:

      NaCl + HNO3 = HCl + NaNO3; (56)

                3HCl + HNO3 = Cl2 + NOCl + 2H2O; (57)

   4HNO3 + 3NaCl = Cl2 + NOCl + 2H2O + 3NaNO3. (58)

В результате происходит сильная коррозия абсорбционной колонны. Во из­
бежание коррозии предусмотрен вывод кислоты с повышенной массовой кон­
центрацией хлоридов (более 400 мг/дм3) с 13­й, 16­й, 17­й и 18­й тарелок в ли­
нию выдачи продукционной кислоты на склад.

Азотная кислота после абсорбционной колонны поступает в продувочную 
колонну поз. ПК (рис. 22), где производится отдувка из нее оксидов азота горя­
чим добавочным воздухом. Отдутая (отбеленная) азотная кислота из продувоч­
ной колонны выдается в одно из хранилищ склада. Отдутые газы из продувоч­
ной колонны для обеспечения полного окисления оксида азота (II) (NO) в оксид 
азота (IV) (NO2) поступают в трубопровод нитрозных газов перед абсорбцион­
ной колонной.

Выходящие из абсорбционной колонны хвостовые газы с концентрацией 
оксидов азота не более 0,11 об.%, кислорода 1,7–2,5 об.% и с температурой 
25–35°С поступают в центробежный сепаратор поз. ЦС, где происходит от­
деление влаги. Конденсат из центробежного сепаратора отводится через кон­
денсатоотводчик в цеховой коллектор и далее в дренажный бак. Выхлопные 
газы поступают в подогреватель хвостовых газов поз. ПХГ, где нагреваются 
нитрозными газами до 100–145°С.

каталитическая очистка выхлопных (хвостовых) газов от остаточных ок-
сидов азота

Хвостовые газы из подогревателя поз. ПХГ поступают в межтрубное про­
странство камеры сгорания реактора поз. КСР (рис. 23), где подогреваются до 
температуры 380–550°С топочными газами, полученными при сжигании при­
родного газа в камере сгорания реактора поз. КСР. Для поддержания процес­
са горения природного газа в камеру сгорания подается воздух от нагнетателя 
газотурбинной установки ГТТ­3М поз. ЦН. Соотношение расходов кислорода 
воздуха и природного газа поддерживается с коэффициентом избытка кислоро­
да воздуха 0,8–0,95. Для каталитического восстановления оксидов азота в ре­
акторе в хвостовые газы перед камерой сгорания реактора подается природный 
газ. Объемный расход природного газа определяется в зависимости от соотно­
шения метана и суммарного кислорода (в хвостовых газах и в воздухе камеры 
сгорания) СН4 : О2, которое должно быть примерно 0,55–0,56.

Подогретые хвостовые газы после камеры сгорания реактора смешивают­
ся с топочными газами и направляются в реактор каталитической очистки 
поз. РКО (рис. 24). В реакторе имеются 2 слоя катализатора: верхний — палла­
дированный оксид алюминия, нижний — активированный оксид алюминия. 
В зависимости от активности катализатора, которая зависит от длительности 
его пробега, поддерживается температура хвостовых газов на входе в реактор. 
В начале пробега для катализатора АПК­2 она должна находиться в пределах 
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380–440°С, а в конце пробега — не выше 550°С. Процесс каталитической очист­
ки хвостовых газов основан на восстановлении оксидов азота до элементарного 
азота водородом, образующимся за счет конверсии метана. На верхнем слое ка­
тализатора происходит следующий процесс:

           СН4 + 0,5О2 = СО + 2Н2; (59)

          2NО2 + 4Н2 = 4Н2О + N2; (60)

          2NО + 2Н2 = N2 + 2Н2О. (61)

На нижнем слое происходит догорание остаточных СО, Н2, СН4:

          СН4 + 2О2 = СО2 + 2Н2О; (62)

                 2CО + О2 = 2СО2; (63)

                 2Н2 + О2 = 2Н2О; (64)
——————————

           СН4 + 2О2 = СО2 + 2Н2О; (65)

     СН4 + 2NО2 = N2 + 2Н2О + СО2; (66)

     СН4 + 4NО = 2N2 + 2Н2О + СО2. (67)

За счет тепла реакции температура газов на выходе из реактора достигает 
705–730°С, в зависимости от концентрации кислорода в поступающих на очист­
ку газах. Постоянство температуры газовой смеси на выходе из реактора обе­
спечивается поддержанием постоянной концентрации кислорода в хвостовых 
газах после абсорбционной колонны 1,7–2,5 об.% (регулируется изменением 
расхода добавочного воздуха в трубопровод нитрозных газов). Концентрация 
оксидов азота в очищенных хвостовых газах должна быть не более 0,005 об.% 
(0,1 г/м3), а монооксида углерода — не более 0,1 об.%. Температура стенки кор­
пуса реактора не должна превышать 200°С.

рекуперация энергии очищенного выхлопного газа
Очищенные хвостовые газы с температурой 705–730°С после реактора ка­

талитической очистки поз. РКО смешиваются с топочными газами камеры сго­
рания турбины поз. КСТ агрегата ГТТ­3М и с температурой 550–700°С посту­
пают в газовую турбину поз. ГТ. В газовой турбине внутренняя энергия газов 
преобразуется в механическую (энергию вращения турбины). В турбине газы 
расширяются, при этом охлаждаются до температуры 390–410°С.

Далее очищенные хвостовые газы поступают в газотурбинный котел­
утилизатор поз. ГКУ и экономайзеры поз. Э, где охлаждаются до 125–185°С 
и через выхлопную трубу высотой 150 м выбрасываются в атмосферу. В котле­
утилизаторе за счет охлаждения очищенных газов до 125–185°С вырабатыва­
ется перегретый пар давлением не более 1,5 МПа.

В качестве питательной воды для котлов­утилизаторов применяется на­
гретая до температуры 102–104°С деаэрированная химочищенная вода. Пи­
тательная вода проходит стальной экономайзер поз. Э (первый по ходу газа), 
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где подогревается очищенными хвостовыми газами до температуры 130–180°С 
и поступает в котел­утилизатор поз. ГКУ.

В котле­утилизаторе за счет тепла очищенных хвостовых газов происходит 
испарение питательной воды с образованием пара. Пар из барабана поступает 
в пароперегреватель, где нагревается до температуры 230–250°С и с давлением 
1,3–1,5 МПа выдается в цеховой коллектор пара.

хранение и выдача продукционной кислоты
Продукционная кислота из продувочной колонны поз. ПК после отдувки из 

нее оксидов азота с концентрацией не менее 58 мас.% выдается на склад кис­
лоты в хранилища. Хранилища кислоты снабжены указателями уровня и кла­
панами. Оксиды азота из хранилищ выбрасываются через выхлопную трубу 
в атмосферу. Отклонения уровней от регламентированного значения сигнали­
зируются.

2.2. ОснОВнОе технОлОгическОе ОбОрудОВание, 
испОльзуемОе В схеме укл-7

Фильтр воздуха (рис. 11, поз. ФВ, рис. 10) предназначен для очистки атмо­
сферного воздуха от механических примесей. Атмосферный воздух последова­
тельно проходит фильтры грубой, затем тонкой очистки. Высота — 29 750 мм. 
Длина — 11 180 мм. Ширина — 3510 мм. Рабочая температура — (–30–+30°С). 
Рабочее давление — разрежение до 2,0 кПа.

Очистка воздуха производится в кассетных фильтрах, имеющих 2 ступени:
фильтр грубой очистки: 60 фильтровальных кассет типа ФЛ­1, 8 с распу­•	
щенным лавсановым волокном; площадь фильтрования одной кассеты — 
1,8 м2; общая площадь фильтрования первой ступени — 108 м2;

рис. 11
Фильтр воздуха:

1 — воздухозаборная труба; 2 — камера грубой 
очистки с кассетными фильтрами ФЛ­1, 8; 3 — 
камера тонкой очистки с кассетами Д­33­КЛ.
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фильтр тонкой очистки: 60 фильтровальных кассет типа Д­33­КЛ с филь­•	
трующим материалом из ткани Петрянова ФПП­15­1,5; общая площадь 
фильтрования второй ступени — 1980 м2.
Производительность фильтра составляет 87 000 м3/ч.
Аппарат подготовки газообразного аммиака (испаритель жидкого аммиа­

ка) (рис. 12, поз. ИЖА, рис. 10) предназначен для испарения жидкого аммиака.
Горизонтальный одноходовой кожухотрубчатый теплообменник. Жидкий 

аммиак испаряется за счет тепла перегретого пара, проходящего через трубча­
тую часть испарителя. Диаметр — 1200 мм. Длина — 5365 мм.

рис. 12
Испаритель жидкого аммиака:

А — вход жидкого аммиака; Б1, 2 — к регулятору уровня; В — дренаж аммиака; Г — вход пара; Д — 
выход конденсата; Е1, 2 — к предохранительному клапану; Ж — выход газообразного аммиака; З — 
для манометра; И — штуцер для продувки; К — для монтажа трубчатой части; Л — выход жидкого 
аммиака; М — воздушник; 1 — корпус; 2, 3 — опора; 4 — теплообменные трубы; 5 — решетка труб­
чатая; 6 — перегородка.
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Трубное пространство: среда — перегретый пар, рабочая температура — до 
250°С, рабочее давление — до 1,5 МПа, поверхность теплообмена — 67 м2, количе­
ство трубок — 98 шт., трубки U­образные. Объем трубного пространства — 0,5 м3.

Межтрубное пространство: среда — жидкий аммиак, рабочая температура — 
до 30°С, рабочее давление — до 1,2 МПа. Объем межтрубного пространства — 
4,0 м3.

Фильтр газообразного аммиака (рис. 13, поз. ФГА, рис. 10) предназначен 
для очистки газообразного аммиака.

Газообразный аммиак, проходя через фильтрующие элементы, очищает­
ся от масла, механических примесей, воды. Диаметр — 1200 мм. Высота — 
2075 мм. Среда — газообразный аммиак. Рабочая температура — до 150°С. Ра­
бочее давление — до 1,2 МПа. В качестве фильтрующего материала для грубой 
очистки газообразного аммиака применяется однонаправленное стекловолок­
но марки БВ­6/в в оболочке из стеклосетки ССФ­3, ССФ­4. Для более тонкой 
очистки используется картон марки ФМП­1 или фтористый фторопласт.

Окислитель с подогревателем воздуха (рис. 14, поз. О, рис. 10) предназна­
чен для доокисления оксида азота (II) (NO) в диоксид азота (IV) (NO2) и подо­
грева технологического воздуха, поступающего в смеситель.

рис. 13
Фильтр газообразного аммиака:

А — вход газообразного аммиака; Б — выход газо­
образного аммиака; В — дренаж; Г — вход пара; 
Д — выход конденсата; 1 — корпус (обечайка); 
2 — первичный фильтр; 3 — масляный фильтр; 
4 — цапфа; 5 — опора; 6 — крышка; 7 — филь­
трующий элемент.
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Доокисление оксидов азота происходит в окислителе за счет увеличения 
объема. После окисления нитрозные газы разделяются на два потока: первый 
поступает в трубное пространство подогревателя воздуха, где подогревает воз­
дух, поступающий после нагнетателя в смеситель, после чего смешивается со 
вторым потоком, который выходит из окислителя. Диаметр — 3200 мм. Высо­
та — 12 050 мм. Объем — 63 м3. Подогреватель воздуха — одноходовой тепло­
обменник.

Трубное пространство и окислитель: среда — нитрозный газ. Рабочая тем­
пература — до 350°С. Рабочее давление — до 0,8 МПа. Поверхность тепло­
обмена — 297 м2. Количество трубок — 1189 шт. Используются трубки раз­
мерами 20×2×4000 мм.

рис. 14
Окислитель:

А — вход нитрозного газа; Б1, 2 — вы­
ход нитрозного газа; В — вход возду­
ха; Г — выход воздуха; Д1, 2 — люк; 
Е — дренаж; 1 — обечайка; 2 — дни­
ще; 3 — трубные доски; 4 — теплооб­
менные трубки; 5 — фильтр улавли­
вания платины; 6 — опора.
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Межтрубное пространство: среда — воздух. Объем межтрубного простран­
ства — 3,26 м3. Рабочая температура — до 250°С. Рабочее давление — до 0,8 МПа.

Окислитель с фильтром для улавливания платины (рис. 15) предназначен 
для доокисления оксида азота (II) (NO) в диоксид азота (IV) (NO2). Диаметр — 
3200 мм. Высота — 9220 мм. Объем — 63 м3. Поверхность фильтра — 8 м2. Ра­
бочая температура — до 350°С. Рабочее давление — до 0,8 МПа.

Совмещенный аппарат: смеситель с фильтром (рис. 16, поз. С, рис. 10) 
предназначен для смешивания газообразного аммиака с технологическим 
воздухом и очистки аммиачно­воздушной смеси от механических примесей 
и масла. Диаметр — 2400 мм. Высота — 6800 мм. Объем — 17,25 м3. Среда — 
аммиачно­воздушная смесь. Рабочая температура — до 250°С. Рабочее давле­
ние — до 0,8 МПа.

Аммиак направляется в трубки смесителя, на выходе из которых с помо­
щью завихрителя смешивается с воздухом, который подается в межтрубное 
пространство. Образующаяся аммиачно­воздушная смесь поступает в фильтр, 
расположенный в верхней части аппарата. В качестве фильтрующих элементов 
используются в основном нержавеющие 
стаканы. В качестве фильтрующего ма­
териала для грубой очистки применя­
ется однонаправленное стекловолокно 
марки БВ­6/в в оболочке из стеклосетки 
ССФ­3, ССФ­4. Для более тонкой очист­
ки газообразного аммиака используется 
картон марки ФМП­1 или фтористый 
фторопласт. Количество фильтрующих 
элементов — 130 шт. Площадь фильтро­
вания — 76 м2.

Контактный аппарат (рис. 17, 
поз. КА на рисунке 10) предназначен 
для окисления аммиака на платиноид­
ном катализаторе до оксида азота (II) 
(NO). Диаметр — 2200 мм. Высота — 
6800 мм. Объем — 19 м3. Среда — 
аммиачно­воздушная смесь, нитрозный 
газ. Рабочая температура — 880–910°С. 
Рабочее давление — 0,8 МПа.

Контактный аппарат является вер­
тикальным, установлен на пружин­
ных опорах. Верхняя часть состоит из 
двух обечаек (внешней и внутренней). 
Внешняя обечайка имеет наибольший 
диаметр 2200 мм, заканчивается эллип­
тической крышкой, в которую врезан 
патрубок для установки предохрани­
тельной мембраны. Внутренняя обечай­
ка имеет наибольший диаметр 1650 мм.

рис 15
Окислитель:

А — вход нитрозного газа; Б — выход нитроз­
ного газа; В — дренаж; Г —люк; 1 — обечайка; 
2 — крышка; 3 — днище; 4 —фильтр улавли­
вания платины.
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В нижней части установлена кассе­
та с катализаторными сетками. Рабо­
чий диаметр сеток — 1600 мм. Количе­
ство сеток в аппарате (проектное) — 12. 
Среда — аммиачно­воздушная смесь 
(АВС). Температура АВС на входе в кон­
тактный аппарат — 155–200°С. Тем­
пература на сетках КА — 890–910°С. 
Нижняя часть аппарата состоит из обе­
чайки цилиндрической формы, перехо­
дящей в усеченный конус, диаметром 
1650 мм; футерована внутри шамотным 
кирпичом.

Аммиачно­воздушная смесь посту­
пает в аппарат сбоку тангенциально 
в кольцевой зазор между несущим кожу­
хом и корпусом, открытым сверху для 
прохода ABC на катализатор. В нижней 
части внутреннего корпуса установлена 
кассета с 12­ю катализаторными сетка­
ми из платиноидного сплава. Для пре­
дотвращения провисания сеток кассета 
уложена на специальную решетку, опи­
рающуюся на колосники.

В нижней части контактного аппа­
рата расположен пароперегреватель для 
получения пара с температурой до 230–
250°С и давлением 1,3–1,5 МПа. Новые 
сетки (сетки, не бывшие в работе) по­
ступают от завода­поставщика загряз­
ненными смазочной пастой и железом, 
вследствие чего их активность в начале 
эксплуатации ниже, чем может быть 
достигнута. В связи с этим получаемые 
сетки рекомендуется подвергать регене­
рации. Активированные сетки загружа­
ются в контактный аппарат без предва­
рительной обработки.

Розжиг сеток проводят аммиачно­
воздушной смесью с концентрацией 

аммиака 9,0–10,0 об.% и минимально возможной нагрузкой на контактный 
аппарат. Сетки разжигаются пламенем азотоводородной смеси. Продолжи­
тельность розжига колеблется от 2 до 10 мин. Для ускорения розжига рекомен­
дуется первой по ходу газа устанавливать отрегенерированную сетку, бывшую 
в работе. В этом случае время розжига сеток сокращается в два раза и при этом 
не наблюдается появление темных неактивированных участков.

рис. 16
Смеситель с фильтром:

А — выход аммиачно­воздушной смеси; Б, В, 
Е — люк; Г — вход воздуха; Д — вход газо­
образного аммиака; 1 — днище; 2 — распре­
делительная решетка; 3 — трубное простран­
ство; 4 — трубная решетка; 5 — смеситель 
трубчатый; 6 — завихритель; 7 — опора; 8 — 
фильтрующие элементы; 9 — обечайка; 10 — 
цапфа; 11 — крышка.
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Для предотвращения загрязнения сеток механической пылью и конденса­
том при пуске контактного аппарата рекомендуется провести продувку газохо­
дов воздухом. Необходимо следить за чистотой верхнего конуса, не допускает­
ся наличие пыли, следов масла на его поверхности. В случае появления после 
розжига темных пятен необходимо работать некоторое время на минимальных 
нагрузках, поддерживая концентрацию аммиака в смеси до 10 об.%.

Котел-утилизатор нитрозных газов (рис. 18, поз. КУ, рис. 10) тип 
Г335БПЭ предназначен для охлаждения нитрозных газов после контактного 
аппарата и получения перегретого пара.

рис. 17
Контактный аппарат:

А — вход аммиачно­воздушной смеси; 
Б1–3 — для термопар; В — для запального 
устройства; Г1–4 — смотровое окно; Д — вход 
азотоводородной смеси; Е — вход насыщен­
ного пара; Ж — выход перегретого пара; 
З1–2 — пробоотборник верхний; И1–2 — про­
боотборник нижний; К1–2 — вход воздуха; 
Л — взрывная пластина; 1 — корпус аппа­
рата; 2 — внутренний конус; 3 — распреде­
лительное устройство; 4 — платиноидные 
сетки; 5 — опорное устройство; 6 — опора 
пружинная; 7 — поддерживающее устрой­
ство; 8 — свод; 9 — пароперегреватель; 10 — 
футеровка.
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рис. 18
Котел­утилизатор нитрозных газов:

А — вход нитрозного газа; Б — выход нитрозного газа; В — вход питательной воды; Г — выход пере­
гретого пара; Д — манометр; Е — люк; Ж — предохранительный клапан; З — лаз; И — технологи­
ческий; К — слив; 1 — испарительный барабан; 2 — паросборник; 3 — пароперегреватель; 4 — ко­
нусный переход; 5 — входная камера; 6 — выходная камера; 7 — змеевик; 8 — опора неподвижная; 
9 — опора подвижная; 10 — камера поворотная; 11 — камера испарительная.

Нитрозные газы проходят котел, который представляет собой двухходовой 
теплообменник, охлаждаются, испаряя питательную воду, превращая ее в на­
сыщенный пар. Насыщенный пар, проходя пароперегреватель, непосредственно 
соединенный с контактным аппаратом переходным конусом и расположенный 
под сетками, превращается в перегретый пар. Производительность — до 25 т/ч. 
Поверхность испарителя питательной воды — 330 м2. Поверхность паропере­
гревателя — 5,7 м2.

Межтрубное пространство: среда — пар, вода. Рабочая температура паропе­
регревателя — 230–250°С. Рабочее давление пароперегревателя — до 1,5 МПа. 
Количество трубок — 480 шт., их размеры 50×3 мм.

Трубное пространство: среда — нитрозный газ. Рабочая температура на 
входе — 880–910°С. Рабочая температура на выходе — 230–285°С. Рабочее 
давление — до 0,8 МПа.

Подогреватель хвостовых газов (рис. 19, поз. ПХГ, рис. 10) предназначен 
для подогрева хвостовых газов и охлаждения нитрозных газов.
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рис. 19
Подогреватель хвостовых газов:

А — вход нитрозного газа; Б — выход нитрозного газа; В — вход хвостовых газов; Г — выход хвосто­
вых газов; Д1–4 — дренаж кислоты; Е — вход воздуха; 1 — корпус; 2 — опора; 3 — конденсатор; 4 — 
трубная решетка; 5 — конус; 6 — патрубок.

Он представляет собой горизонтальный одноходовой кожухотрубчатый те­
плообменник. Хвостовые газы, проходя через межтрубное пространство тепло­
обменника, подогреваются за счет охлаждения нитрозных газов, проходящих 
через трубки. Рабочая температура в трубном пространстве: на входе — не выше 
260°С; на выходе — 155–185°С. Рабочее давление в трубном пространстве — до 
0,8 МПа. Поверхность теплообмена — 234 м2. Объем трубного пространства — 
2,3 м3. Рабочая температура в межтрубном пространстве: на входе — 25–35°С; 
на выходе — 100–145°С. Рабочее давление в межтрубном пространстве — до 
0,8 МПа. Объем межтрубного пространства — 2,85 м3.

Холодильник-конденсатор (рис. 20, поз. ХК, рис. 10) предназначен для 
охлаждения нитрозных газов.

Вертикальный одноходовой кожухотрубчатый теплообменник. Нитрозные 
газы, проходя через межтрубное пространство, охлаждаются оборотной водой, 
которая поступает в трубки холодильника­конденсатора. Сконденсировавшаяся 
кислота из нижней части отводится в абсорбционную колонну. Поверхность те­
плообмена — 475 м2. Трубное пространство: среда — вода; объем — 4,7 м3; рабочая 
температура — до 40°С; рабочее давление — 0,5 МПа. Межтрубное пространство: 
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рис. 20
Холодильник­конденсатор:

А — вход нитрозного газа; Б — выход нитрозного газа; В — вход оборотной воды; Г — выход обо­
ротной воды; Д — дренаж кислоты; Е — люк; Ж1–10 — для гидроиспытаний; 1 — трубная решетка; 
2 — корпус; 3 — крышка; 4 — трубка; 5 — днище.
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рис. 21
Колонна абсорбционная:

А — выход хвостовых газов; Б — люк; В — 
вход конденсата водяного пара; Г — лаз; Д — 
вход кислоты; Е — вход нитрозных газов; 
Ж — выход кислоты; З — вход нитрозного 
газа; И — спуск; К — вход воды в двухряд­
ный змеевик; Л — выход воды из двухрядного 
змеевика; М — вход воды в четырехрядный 
змеевик; Н — выход воды из четырехрядно­
го змеевика; О — вход воды в пятирядный 
змеевик; П — выход воды из пятирядного 
змеевика; Р — переточной штуцер; С — кар­
ман для термопары; Т — отбор проб кислоты; 
У — отбор проб газа; Ф — карман для ртут­
ного термометра; Х — выпуск хлоридов; Ц — 
вход конденсата; 1 — опорное устройство; 
2 — днище; 3 — охлаждающие змеевики; 4 — 
корпус; 5 — переточные трубы; 6 — тарелка 
ситчатая; 7 — сепарационное устройство; 
8 — крышка; 9 — кран­укосина Q = 0,5 т.
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среда — нитрозный газ; рабочая температура: на входе — 155–185°С, на выхо­
де — 30–50°С; рабочее давление — до 0,8 МПа; объем — 5,23 м3.

Колонна абсорбционная (рис. 21, поз. КА, рис. 10) предназначена для по­
лучения азотной кислоты путем абсорбции нитрозных газов конденсатом во­
дяного пара.

Нитрозные газы поступают в нижнюю часть абсорбционной колонны, про­
ходя последовательно 47 тарелок ситчатого типа с отверстиями 2 мм и расстоя­
нием между отверстиями 9 мм. В верхнюю часть колонны подается конденсат 
водяного пара с температурой не выше 35°С. Газ, проходя отверстия в тарелке, 
барботирует через слой кислоты и создает пену с большой поверхностью раз­
дела фаз. Образующаяся на верхней тарелке азотная кислота протекает по пе­
реливным устройствам на нижележащие тарелки, двигаясь навстречу потоку 
нитрозных газов. По мере поглощения оксидов азота массовая концентрация 
азотной кислоты увеличивается и на выходе из кубовой части колонны состав­
ляет 58%. Степень абсорбции оксидов азота должна быть не менее 99%. Для от­
вода реакционного тепла 23 тарелки снабжены змеевиками, в которые подает­
ся оборотная вода с температурой не выше 28°С и давлением не менее 0,5 МПа. 
Тарелки 1–3 снабжены пятирядными змеевиками, 4–14 — четырехрядными, 
15–19, 22, 24, 28 и 31 — двухрядными. После абсорбционной колонны оборот­
ная вода подается в холодильники­конденсаторы. В процессе работы на тарел­
ках с концентрацией кислоты 20–30% происходит образование и накопление 
хлоридов, которые коррозионно воздействуют на материал абсорбционной ко­
лонны. Для предотвращения их накопления и, следовательно, уменьшения 
коррозионного воздействия схемой предусмотрен постоянный отвод азотной 
кислоты с хлоридами с тарелок № 13, 16, 17 и 18 в линию выдачи продукцион­
ной кислоты после продувочной колонны. Допустимая массовая концентрация 
хлоридов на тарелках абсорбционной колонны — не более 500 мг/дм3.

Диаметр колонны — 3200 мм, высота — 46 400 мм. Количество тарелок — 
47 шт. Среда — нитрозный газ, азотная кислота. Рабочая температура — до 
50°С. Рабочее давление — до 0,8 МПа. Объем межтрубного пространства — 
345 м3. Охлаждающие змеевики на 23 тарелках. Поверхность теплообмена — 
713 м2.

Среда трубного пространства — вода. Рабочая температура в трубном про­
странстве — до 35°С. Рабочее давление в трубном пространстве — 0,5 МПа. 
Объем трубного пространства — 5,73 м3.

Высота свободного пространства между тарелками, м:
до первой — 1,0;•	
от первой до третьей — 1,2;•	
от третьей до четырнадцатой — 1,0;•	
от четырнадцатой до тридцать седьмой — 0,75;•	
от тридцать седьмой и далее — 0,7.•	
Колонна продувочная (рис. 22, поз. ПК, рис. 10) предназначена для отдув­

ки оксидов азота из продукционной кислоты горячим воздухом.
Отдувка растворенных в азотной кислоте оксидов азота происходит на 

трех ситчатых тарелках за счет прохождения технологического воздуха от 
центробежного нагнетателя через продувочную колонну. Диаметр — 1600 мм. 
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Высота — 3940 мм. Объем — 8 м3. Сре­
да — воздух, азотная кислота. Рабо­
чая температура кислоты — до 50°С, 
воздуха — до 143°С. Рабочее давление 
воздуха — до 0,8 МПа.

Камера сгорания реактора (рис. 23, 
поз. КСР, рис. 10) предназначена для по­
догрева хвостовых газов, поступающих 
в реактор каталитической очистки.

Подогрев хвостовых газов проис­
ходит за счет сжигания природного 
газа в огневой части камеры сгорания 
реактора. Диаметр — 920 мм. Длина — 
3556 мм. Среда — хвостовые газы и то­
почные газы. Рабочая температура — до 
550°С. Рабочее давление — до 0,8 МПа. 
Камера сгорания состоит из горелочно­
го устройства (основная 1 и дежурная 2
горелки, воспламенитель К), лопаток 3
(или регистра) для закручивания потока 
воздуха, поступающего на горение, жа­
ровой трубы 5, соплового устройства 7, 
экрана 6, корпуса камеры 4. Горючий 
газ под давлением подается в горелки 1
и 2. Воздух на горение через штуцер В
поступает в горелочное устройство, где, 
проходя через завихривающие лопатки 
(регистр) 3, закручивает факел пламе­
ни, что обеспечивает лучшее перемеши­
вание горючего газа с воздухом и, сле­
довательно, более полное его сгорание. 
Хвостовые газы подаются внутрь кор­
пуса камеры 4. Жаровая труба 5, внутри 
которой происходит сгорание горючего 
газа (температура факела около 1800°С), 
охлаждается хвостовыми газами, кото­
рые омывают ее наружную поверхность.

Для снижения температур корпуса 
камеры 4 между ним и жаровой тру­
бой 5 размещен экран 6. Пройдя это про­
странство, хвостовые газы через сопла 7 
и отверстия 8 смешиваются с продукта­
ми сгорания горючего газа. Сопла 7 входят в жаровую трубу на разную глуби­
ну. Система сопел различной длины с различными отверстиями обеспечивает 
равномерное перемешивание хвостовых газов с продуктами сгорания. Для на­
блюдения за факелом пламени в корпусе камеры предусмотрены штуцера Ж.

рис. 22
Колонна продувочная:

А — выход продувочных газов; Б — вход кис­
лоты; В — вход воздуха; Г1,2 — для уровнемера; 
Д — выход кислоты; Е — люк; 1 — крышка; 
2 — корпус; 3 — днище; 4 — тарелка ситчатая; 
5 — слив с тарелок 1, 3; 6 — слив с тарелки 2; 
7 — опора.
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Реактор каталитической очистки (рис. 24, поз. РКО, рис. 10) предназначен 
для очистки хвостовых газов от оксидов азота.

рис. 23
Камера сгорания реактора:

А — вход хвостовых газов; Б — выход хвостовых газов; В — вход воздуха; Г1,2 — для фотодатчиков; 
Д — вход газа на рабочую горелку; Е — вход газа на дежурную горелку; Ж — для наблюдения за 
пламенем; З — дренаж; И — вход природного газа; К — воспламенитель (электрозапал); 1 — рабочая 
горелка; 2 — дежурная горелка; 3 — регистр; 4 — корпус камеры; 5 — жаровая труба; 6 — экран; 7 — 
сопла для прохода хвостовых газов; 8 — отверстия для прохода хвостовых газов; 9 — «просечные» 
щели на жаровой трубе; 10 — «просечные» щели на экране.

рис. 24
Реактор каталитической очистки:

А — люк; Б — люк разгрузочный; В — люк; 
Г — вход газа; Д — выход газа; Е1–5 — для 
термопары; Ж1–4 — для отбора проб; И — 
для гидроиспытаний; 1 — несущий корпус; 
2 — набивная теплоизоляция (каолиновое 
волокно); 3 — внутренний (разгруженный 
от давления) корпус; 4 — рассекатель; 5 — 
перфорированная прижимная решетка; 
6 — катализатор АПК­2; 7 — колосниковая 
решетка; 8 — уплотнительная перегородка; 
9 — несущие балки; 10 — катализатор Аl2O3; 
11 — ситчатые ограждения; 12 — опора.
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Очистка хвостовых газов осуществляется путем восстановления оксидов 
азота природным газом на алюмопалладиевом катализаторе АПК­2. Диаметр — 
3800 мм. Высота — 6840 мм. Объем — 60 м3. Среда — хвостовой газ, природный 
газ. Рабочая температура — до 750°С. Рабочее давление — до 0,8 МПа.

На уровне колосников между внутренним и наружным корпусами установ­
лены уплотнительные пояса для исключения байпаса газов мимо слоя ката­
лизатора. Между корпусами размещен теплоизоляционный материал — као­
линовое волокно. В корпусе реактора имеются люки для засыпки и выгрузки 
катализатора. В верхней части реактора и под каждым из слоев катализатора 
предусмотрены карманы для размещения термопар. На верхнюю полку реак­
тора засыпают 4 м3 катализатора АПК­2, на нижнюю — 2,5 м3 таблетированно­
го оксида алюминия. Полки представляют собой колосниковые решетки, уло­
женные на балки. Диаметр полки — 3,44 м.

2.3.  схема укл-7 с низкОтемпературным 
(селектиВным) каталитическим 
ВОсстанОВлением ОксидОВ азОта 
с испОльзОВанием аммиака

Высокотемпературная очистка хвостовых газов от оксидов азота с исполь­
зованием природного газа имеет определенные недостатки. Так, вследствие вы­
деления большого количества тепла при выжигании кислорода его содержание 
в выхлопных газах ограничивают 2,5–3,0 об.%, значителен расход природного 
газа, необходимы затраты на утилизацию тепла. В связи с этим был разрабо­
тан и применяется в различных производствах (в том числе и в производствах 
азотной кислоты) способ селективного восстановления оксидов азота. Особен­
ностью этого процесса является взаимодействие используемого восстановите­
ля только с оксидами азота. Таким реагентом, применяемым в промышленной 
практике, является аммиак. Процесс восстановления оксидов азота протекает 
в основном до молекулярного азота по реакциям (68) и (69). Его осуществляют 
при температурах 200–350°С.

        4NH3 + 6NO = 5N2 + 6H2О; (68)

       8NH3 + 6NO2 = 7N2 + 12Н2О. (69)

Широкое применение для этой цели получил алюмо­ванадиевый катализа­
тор типа АВК­10, АВК­10М (технические требования, согласно ТУ 28­03­3001­
90, приведены в таблице 2).

В промышленных условиях при объемной скорости до 15 тыс. ч–1, линей­
ной до 1 м/с и соотношении [NH3] : [NОх] = (1,1–1,15) : 1 степень восстановле­
ния составляет 98–98,5%. Время пробега катализатора в промышленных усло­
виях 3 года. За этот период степень очистки снижается до 96%, а остаточное 
содержание оксидов азота возрастает с 0,002–0,003 до 0,005 об.%. Содержание 
аммиака в очищенных газах менее 0,01 об.%.

Основными преимуществами низкотемпературного способа очистки перед 
высокотемпературным являются [25], [26], [29]:
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исключение использования дефицитного и дорогостоящего алюмо­пал ла­•	
диевого катализатора марки АПК­2;
автономность управления агрегатом и разрыв жесткой связи между техно­•	
логией и газотурбинным агрегатом;
оптимизация узла абсорбции агрегата за счет появившейся возможности до­•	
зирования необходимого количества кислорода в абсорбционную колонну;
уменьшение расхода природного газа (приблизительно на 18 нм•	 3 на тонну 
азотной кислоты);
ликвидация выбросов попутных вредных веществ, сопровождающих про­•	
цесс высокотемпературной очистки (монооксид углерода, остаточный ме­
тан);
увеличение показателя надежности эксплуатации агрегата за счет исклю­•	
чения высокотемпературного реактора;
упрощение операции пуска и остановки агрегата с возможным одновремен­•	
ным решением проблемы очистки залповых выбросов при пусках и оста­
новках;
возможность очистки от оксидов азота на устанавливаемом реакторе селек­•	
тивной очистки вредных выбросов, сопровождающих технологию получе­
ния азотной кислоты (воздушных хранилищ и емкостей с азотной кисло­
той, местные отсосы).
Основными недостатками этого вида очистки являются:
необходимость дозирования в газ после абсорбционных колонн небольших •	
количеств аммиака с обеспечением равномерного распределения его по по­
току газа;
возможность образования после очистки нитрит­нитратов аммония.•	
Для исключения последнего поддерживают температуру газов, выбрасы­

ваемых в атмосферу (после рекуперационных турбин), выше 180–200°С.
Реализация селективной каталитической очистки на агрегатах УКЛ­7 тре­

бует [26], [29]:
реконструкции существующей камеры сгорания турбины в универсальную •	
камеру (УКСТ), предназначенную для пуска ГТУ и подогрева очищенных 
хвостовых газов;
загрузки нового катализатора АВК­10 или АВК­10М;•	
монтажа дополнительного трубопровода газообразного аммиака в реактор •	
селективной очистки и узла смешения аммиака с хвостовым газом.
Аппаратурно­технологическое оформление узла селективной каталитиче­

ской очистки включает в себя:
реактор селективной очистки (РСО);•	
универсальную камеру сгорания турбины (УКСТ);•	
смеситель аммиака с хвостовым газом;•	
подогрев хвостовых газов.•	
реактор селективной очистки
В качестве реактора селективной очистки используется существующая 

конструкция реактора высокотемпературной очистки или конструкция окис­
лителя нитрозного газа. В реакторе селективной очистки (РСО) располагается 
катализатор АВК­10 или АВК­10М.
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Т а б л и ц а  2

технические требования на катализатор аВк-10м (согласно ту 28-03-3001-90)

№ п/п наименование показателя нормы

1 Внешний вид Гранулы цилиндрической формы 
желтого или оранжевого цвета

2 Массовая доля оксидов ванадия в пересчете 
на V2O5, %

13,5 ± 1,5

3 Массовая доля оксидов марганца в пересчете 
на MnO2, %

0,7–1,0

4 Насыпная плотность, г/дм3 500–650
5 Активность катализатора — степень восстанов­

ления оксидов азота аммиаком, %, не менее
96,5

6 Механическая прочность, %, не менее 97
7 Массовая доля мелочи размером менее 3,0 мм, 

%, не более
0,7

8 Размеры гранул, мм:

а) длина, не более 18

б) диаметр 5 ± 1

универсальная камера сгорания турбины
Универсальная камера сгорания турбины предназначена для пуска газо­

турбинной установки и подогрева очищенных хвостовых газов перед турбиной 
до рабочей температуры 630–680°С в нормальном технологическом режиме.

В качестве универсальной камеры сгорания турбины используется суще­
ствующая пусковая камера турбины с реконструкцией узла смешения топочного 
и очищенного хвостового газа с соответствующим изменением входных штуцеров.

Универсальная камера обладает рядом преимуществ:
работает в стабильном энергетическом режиме при различных режимах ра­•	
боты агрегата;
на постоянном соотношении газ/воздух, что обеспечивает полноту сгора­•	
ния природного газа и исключает продуцирование вредных ингредиентов;
в стабильном аэродинамическом режиме, обеспечивая устойчивость пламе­•	
ни и исключение аварийных остановок по погасанию пламени.
смеситель аммиака с хвостовым газом
Струйный смеситель представляет собой плоскую конструкцию из горо­

образного коллектора с поперечными перфорированными трубками, которая 
встраивается непосредственно в трубопровод хвостового газа.

подогрев хвостовых газов
Подогрев хвостовых газов осуществляется в три ступени.
Первая ступень подогрева отходящих газов до 140°С осуществляется в су­

ществующем подогревателе хвостовых газов (ПХГ).
В качестве второй ступени подогрева хвостовых газов перед РСО до 260–

320°С используются либо существующая камера сгорания реактора (КСР); 
либо существующая конструкция подогревателя воздуха (ПВ).

В качестве третьей ступени подогрева хвостовых газов перед турбиной до 
670–710°С используется универсальная камера сгорания турбины (УКСТ).
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Технологический процесс получения неконцентрированной азотной кисло­
ты по схеме унифицированной комплексной линии под давлением 0,716 МПа 
с низкотемпературным (селективным) каталитическим восстановлением окси­
дов азота с использованием аммиака представлен на рисунке 25.

рис. 25
Технологическая схема производства неконцентрированной азотной кислоты УКЛ­7 

с низкотемпературным (селективным) каталитическим восстановлением оксидов азота 
с использованием аммиака

2.4. Описание технОлОгическОй схемы (ак-72)

Технологический процесс получения неконцентрированной азотной кисло­
ты по схеме АК­72 (рис. 26) состоит из следующих стадий:

подготовка и сжатие воздуха;•	
подготовка газообразного аммиака;•	
подготовка аммиачно­воздушной смеси;•	
конверсия аммиака;•	
утилизация тепла производства;•	
охлаждение нитрозного газа низкого давления;•	
промывка и сжатие нитрозного газа;•	
охлаждение нитрозного газа высокого давления;•	
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абсорбция оксидов азота;•	
каталитическая очистка выхлопных газов от остаточных оксидов азота;•	
рекуперация энергии очищенного выхлопного газа;•	
хранение и выдача продукционной кислоты;•	
оборотное водоснабжение.•	

рис. 26
Технологическая схема производства неконцентрированной азотной кислоты АК­72:

трубопроводы: АЖ — аммиак жидкий, АГ — аммиак газообразный, В — воздух, АзВС — азото­
водородная смесь, НГ — нитрозный газ, КА — кислота азотная, ПГ — природный газ, ГВН — газ 
выхлопной нитрозный, ГВО — газ выхлопной очищенный, ЧОВ — частично обессоленная вода, 
ВЗ — вода захоложенная, К — конденсат, ВО1 — вода оборотная (Р = 0,39 МПа), ВО2 — вода обо­
ротная (Р = 0,69 МПа), ВОО — вода оборотная (возврат), КВ — котловая вода, ДВ — деаэрацион­
ная вода, ПВС — пароводяная смесь, П1 — пар (Р = 0,98 МПа; t = 250°С), П2 — пар (Р = 3,82 МПа; 
t = 400–450°С); основные составные части и элементы: Н1 — насос для циркуляции захоложенной 
воды, ИЖА — испаритель жидкого аммиака, Р — ресивер, ФГА — фильтр газообразного аммиака, 
ПГА1–2 — подогреватели газообразного аммиака, АЕА — аварийная емкость аммиака, ОК — осевой 
компрессор, ГТ — газовая турбина, НН — нитрозный нагнетатель, ПТ — паровая турбина, ФВ — 
фильтр воздуха, ФАзВС — фильтр азотоводородной смеси, КА — контактный аппарат, КУ — котел­
утилизатор, Ш — шламоуловитель, П — пароохладитель, БКУ — барабан котла­утилизатора, Н­2 — 
насос циркуляционный, СНП — сепаратор непрерывных продувок, ДК — деаэрационная колонка, 
ДБ — деаэраторный бак, Н­3 — насос питательной воды, ВЭ — водяной экономайзер, ХАК1–2 — хо­
лодильники азотной кислоты, Л — ловушка, ПЧОВ — подогреватель частично обессоленной воды, 
ГП — газовый промыватель, ХНГ1 — холодильник нитрозного газа 1­й ступени, ХНГ2 — холодиль­
ник нитрозного газа 2­й ступени, ХНГ3 — холодильник нитрозного газа, АК — абсорбционная колон­
на, Н­4 — циркуляционный насос азотной кислоты, РКО — реактор каталитической очистки, ПЗВ — 
подогреватель захоложенной воды, БЧОВ — бак частично обессоленной воды, Н­5 — насос парового 
конденсата, ПК — продувочная колонна, ХЧОВ — холодильник частично обессоленной воды, ПВГ — 
подогреватель выхлопного газа, Н­6, 9 — насосы азотной кислоты, ЕАК — емкость (хранилище) азот­
ной кислоты, К — конденсатор пара, Н­7, 8 — насосы для подачи оборотной воды, Г — градирня.
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Основные показатели технологического режима

наименование показателя нормы

Концентрация продукционной кислоты, мас.% 58–60
Содержание, об.%:

аммиака в аммиачно­воздушной смеси 9,6–10,5
оксидов азота после абсорбционной колонны менее 0,10
оксидов азота после реактора каталитической очистки менее 0,005

Температура, °С:
сжатого воздуха 130–205
воздуха на входе в продувочную колонну до 80
жидкого аммиака на входе в цех –25–+10
газообразного аммиака на выходе из испарителя 10–16
газообразного аммиака после подогревателей 75–120
контактирования 840–880
нитрозного газа:
на выходе из котла­утилизатора не более 400
на выходе из экономайзера не более 250
на выходе из подогревателя частично обессоленной воды 130–175
на выходе из холодильника нитрозного газа 1 ступени не более 65
на выходе из газового промывателя 40–50
на выходе из нитрозного нагнетателя 190–220
на выходе из холодильника нитрозного газа 160–165
на выходе из холодильника нитрозного газа 2 ступени не более 65
под 1­й тарелкой абсорбционной колонны не более 65
сжатого выхлопного газа:
на выходе из абсорбционной колонны не более 45
на выходе из подогревателя 450–520
на выходе из реактора каталитической очистки 750–770
расширенного выхлопного газа:
на выходе из турбины низкого давления 370–420
на выходе из подогревателя перед выхлопной трубой 170–220
конденсата водяного пара на орошение абсорбционной 
колонны

не более 35

захоложенной воды на входе в испаритель жидкого аммиака 15–25
захоложенной воды на выходе из испарителя жидкого аммиака 10–20
оборотной воды на входе в охлаждающие змеевики 
абсорбционной колонны

не более 27

оборотной воды на выходе из охлаждающих змеевиков 
абсорбционной колонны

tвх. + (5–6°С)

питательной воды на выходе из деаэраторного бака 102–104
питательной воды на входе в водяной экономайзер 145–150
питательной воды на выходе из водяного экономайзера 250–260
перегретого пара 440 ± 10
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наименование показателя нормы

Давление, МПа:
воздуха на входе в контактные аппараты 0,2–0,37
жидкого аммиака на входе в цех 1,3–2,0
жидкого аммиака в испарителе жидкого аммиака 0,44–0,59
газообразного аммиака после подогревателей 0,44 – 0,59
аммиачно­воздушной смеси в контактном аппарате 0,20–0,37
перегретого пара 3,82
нитрозного газа на входе в нитрозный нагнетатель 0,14–0,31
нитрозного газа на выходе из нитрозного нагнетателя 0,65–1,14
оборотной воды на входе в охлаждающие змеевики 
абсорбционной колонны

не более 0,71

природного газа на входе в фильтр природного газа 0,4–0,6
Расходные коэффициенты на 1 т 100%­ной азотной кислоты:

аммиак (100%­ный), кг 289
Платиноидный катализатор, безвозвратные потери, г: 0,125

палладированный катализатор в пересчете на металлический 
палладий, безвозвратные потери

0,03

непалладированный катализатор (оксид алюминия), г 26
Вода, м3:

химически очищенная (обессоленная) вода 1,57
конденсат водяного пара 0,35
оборотная охлаждающая вода (нагрев на 7°С) 136

Природный газ, м3 97
Электроэнергия, кВт⋅ч 18,0
Выдача пара в заводскую сеть, ГДж 4,261

подготовка и сжатие воздуха
Необходимый для производства воздух забирается из атмосферы через воз­

духозаборную трубу и очищается от пыли и механических загрязнений в двух­
ступенчатом фильтре поз. ФВ с подогревателем. Подогрев воздуха осущест­
вляется паром и включается при температуре воздуха плюс 5°С и ниже. При 
относительной влажности выше 95% подогрев осуществляется на 10–15°С, 
а при относительной влажности выше 75% на 5–6°С. Теплообменная поверх­
ность подогревателя рассчитана на подогрев воздуха на 7°С при проектной на­
грузке осевого компрессора.

Очищенный воздух всасывается осевым компрессором поз. ОК комплексно­
го машинного агрегата ГТТ­12 и сжимается до давления 0,2–0,37 МПа. Темпе­
ратура воздуха при сжатии повышается до 130–205°С. Из осевого компрессора 
воздух двумя основными потоками подается в рубашки двух контактных аппа­
ратов поз. КА1–2 (рис. 27, 28). Третий поток — добавочный воздух — подается 
через подогреватель аммиака поз. ПГА1 в продувочную колонну для отдувки 

П р о д о л ж е н и е  т а б л.
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растворенных в кислоте оксидов азота. Часть воздуха может подаваться в ни­
трозный нагнетатель поз. НН по байпасной линии, минуя поз. ПГА1 и поз. ПК, 
для исключения перегрева кислоты в поз. ПК.

подготовка газообразного аммиака
Жидкий аммиак подается в цех со склада жидкого аммиака под давлени­

ем 1,3–2,0 МПа с температурой –25–+10°С. Перед подачей в испарительную 
установку жидкий аммиак дросселируется до давления 0,44–0,59 МПа регу­
лирующими клапанами. При понижении давления за счет дросселирования, 
часть жидкого аммиака испаряется. Парожидкостная смесь поступает в ре­
сивер поз. Р, где происходит разделение жидкого и газообразного аммиака. 
Из ресивера поз. Р жидкий аммиак перетекает в испарители поз. ИЖА1–2 
(рис. 29), а газообразный аммиак направляется в общий коллектор газообраз­
ного аммиака. Ресивер и испарители установлены так, чтобы уровни в них при 
работе были одинаковыми, как в сообщающихся сосудах. Испарение жидкого 
аммиака происходит в испарителях поз. ИЖА1–2 при температуре 10–16°С за­
холоженной водой.

Захоложенная вода для испарения аммиака с помощью насоса поз. Н­1 
циркулирует в замкнутой системе: испарители аммиака поз. ИЖА1–2 — хо­
лодильник азотной кислоты поз. ХАК2 — поз. Н­1 — теплообменник поз. ПЗВ.

Захоложенная вода, нагретая до 15–25°С, поступает в испарители через 
нижний штуцер крышки. В крышках установлены перегородки, и вода, прохо­
дя по трубкам, совершает 8 ходов, что способствует увеличению ее движения, 
и выходит через верхний штуцер той же крышки с температурой 10–20°С.

Баланс тепла и регулирование давления аммиака в испарителях осущест­
вляются подогревом захоложенной воды в теплообменнике поз. ПЗВ паром 
с давлением 0,98 МПа и температурой 250°С. Система циркуляции заполняет­
ся частично обессоленной водой (ЧОВ) из сети и подпитывается холодной или 
горячей ЧОВ.

Жидкий аммиак, поступающий в цех, содержит примеси воды, масла, же­
леза и требует очистки перед подачей его на контактирование. Для предотвра­
щения накопления воды и масла в испарителях, часть жидкого аммиака не­
прерывно выводится в аварийную емкость аммиака поз. АЕА, где нагревается 
за счет подачи пара давлением 0,98 МПа и температурой 250°С в змеевик. По­
лученный в емкости поз. АЕА газообразный аммиак с температурой 50–100°С 
выдается в заводскую сеть газообразного аммиака или в линию газообразного 
аммиака после ресивера поз. Р. Аммиачная вода с примесью масла и аммиака 
по мере накопления утилизируется.

Газообразный аммиак из испарителей поз. ИЖА1–2 и ресивера поз. Р 
с температурой насыщения поступает на очистку в двухступенчатые фильтры 
поз. ФГА1–2 (я). Масло, задерживающееся в фильтрах, смывается жидким 
аммиаком, поступающим в виде брызг с газообразным аммиаком. В агрегате 
устанавливаются 2 параллельно работающих фильтра. Масло с жидким амми­
аком, катализаторной пылью и другими механическими примесями стекает 
по дренажным трубкам в общий коллектор, по которому отводится в емкость 
поз. АЕА. Концентрация масла в газообразном аммиаке после фильтрации до­
пускается не более 2 мг/м3, механических примесей — не более 0,007 мг/м3.
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Очищенный газообразный аммиак из фильтров поз. ФГА1–2 направляется 
в подогреватель поз. ПГА1, где нагревается до 75–120°С добавочным воздухом, 
поступающим от осевого компрессора в продувочную колонну поз. ПК (рис. 37). 
При недостатке тепла добавочного воздуха, а также при выдаче газообразного 
аммиака в заводскую сеть при остановленном агрегате газообразный аммиак 
дополнительно нагревается в теплообменнике поз. ПГА2 за счет подачи пара 
с давлением 0,98 МПа и температурой 250°С. Из теплообменника поз. ПГА2 га­
зообразный аммиак подается в смесители контактных аппаратов.

подготовка аммиачно-воздушной смеси и конверсия аммиака
Подготовка аммиачно­воздушной смеси и окисление аммиака кислоро­

дом воздуха с получением оксидов азота производятся в контактном аппарате 
поз. КА, который конструктивно совмещен с котлом­утилизатором поз. КУ1–2 
(рис. 27, 28). Газообразный аммиак подается на смешение в таком количестве, 
чтобы его концентрация в аммиачно­воздушной смеси была в пределах 9,6–
10,5 об.%. Приготовленная в смесителях аммиачно­воздушная смесь очищает­
ся в фильтрах контактного аппарата от аэрозолей и других примесей.

Очищенная аммиачно­воздушная смесь через распределительную решет­
ку поступает на катализатор для окисления аммиака в оксид азота, представ­
ляющий собой сетки из промотированной платины. Стандартная масса одной 
сетки из сплава № 5 (Pt + 16–20% Pd + 2–3% Rh + до 2% Ru) 10 696 г. Меж­
регенерационный пробег платиноидных сеток — три месяца, до сдачи в аф­
финаж — шесть месяцев (до 4800 ч). На технологической линии установлено 
параллельно 2 контактных аппарата. В каждом контактном аппарате уста­
навливается 7 сеток из проволоки диаметром 0,092 мм с размером стороны 
ячейки 0,22 мм, числом ячеек 1024 шт. на 1 см2 (ГОСТ 3193­74). Температу­
ра контактирования поддерживается на сетках в пределах 840–880°С. Повы­
шение температуры свидетельствует об увеличении концентрации аммиака 
в аммиачно­воздушной смеси.

Розжиг контактных аппаратов осуществляется подачей азотоводородной 
смеси, поступающей из производства аммиака. Перед подачей в контактный 
аппарат азотоводородная смесь очищается от примесей в фильтре поз. ФАзВС. 
В контактных аппаратах в оксид азота NO окисляется до 96,5% подаваемого 
аммиака. Образовавшийся нитрозный газ с температурой до 880°С и концен­
трацией оксида азота до 9,1–10,0 об.%, поступает в котел­утилизатор поз. КУ, 
расположенный непосредственно под контактным аппаратом.

утилизация тепла производства
Тепло нитрозного газа используется в котлах­утилизаторах для выработки 

перегретого пара давлением 3,82 МПа и температурой 400–450°С, нитрозный 
газ при этом охлаждается до 380°С. При охлаждении нитрозного газа часть ок­
сида азота NO окисляется присутствующим в газе кислородом до диоксида азо­
та NO2. В состав котла­утилизатора входят:

испарительные пакеты и пароперегреватель поз. КУ1–2;•	
барабан с сепарационным устройством поз. БКУ1–2;•	
шламоуловитель поз. Ш1–2;•	
промежуточный пароохладитель поз. П1–2;•	
водяной экономайзер поз. ВЭ.•	
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В испарительных пакетах котла­утилизатора поз. КУ осуществляется ис­
парение воды, в барабанах котла­утилизатора поз. БКУ — разделение водно­
паровой смеси, а в пароперегревателе поз. КУ — перегрев насыщенного пара.

Для питания котлов применяется ЧОВ, поступающая из цеха водоподго­
товки. Поступающая ЧОВ подогревается в кожухотрубчатом теплообменнике 
поз. ПЧОВ до 95°С за счет использования тепла нитрозного газа. Подогретая 
ЧОВ направляется в деаэраторный бак поз. ДБ (рис. 40), снабженный деаэра­
ционной колонкой поз. ДК (рис. 40), где происходит удаление растворенных 
газов. В деаэрационной колонке ЧОВ проходит сверху вниз две тарелки (пер­
вая из которых является распределительной) и нагревается до кипения острым 
паром низкого давления, поступающим из деаэраторного бака поз. ДБ. При 
этом из нее выделяются растворенные газы: кислород, углекислота, инерты. 
Для дополнительной деаэрации в нижней части деаэратора предусмотрено бар­
ботажное устройство. В деаэраторе поддерживается давление 0,02 МПа. Пар из 
деаэрационной колонки конденсируется в конденсаторе поз. К. Конденсат на­
правляется в емкость поз. БЧОВ, десорбированные из ЧОВ газы сбрасываются 
в атмосферу.

Из деаэраторного бака деаэрированная питательная вода с температурой 
102–104°С, концентрацией кислорода не более 30 мкг/дм3 и углекислоты — 
«отсутствие» насосами поз. Н­3 через теплообменники поз. ХНГ3 (рис. 35) 
и экономайзер поз. ВЭ (рис. 31) подается в сепарационные барабаны котлов­
утилизаторов поз. БКУ. В теплообменнике поз. ХНГ3 питательная вода подо­
гревается нитрозным газом до температуры 145–150°С. Из поз. ХНГ3 пита­
тельная вода поступает в экономайзер поз. ВЭ, где нагревается нитрозными 
газами до температуры 250–260°С. В свободном объеме экономайзера проис­
ходит дальнейшее окисление оксида азота до диоксида азота.

Из экономайзера поз. ВЭ питательная вода поступает в сепарационные ба­
рабаны котлов­утилизаторов поз. БКУ, откуда котловая вода циркуляцион­
ным насосом поз. Н­2 прокачивается через испарительные змеевики. Образую­
щаяся пароводяная эмульсия содержит до 15% насыщенного пара. Разделение 
пароводяной эмульсии происходит внутри циклонов сепарационного барабана. 
Освободившаяся от пузырьков пара котловая вода из сепарационного барабана 
снова поступает на циркуляционные насосы поз. Н­2, т. е. осуществляется кон­
тур принудительной циркуляции. Кратность циркуляции зависит от произво­
дительности насосов поз. Н­2. Снижение кратности циркуляции может приве­
сти к выходу из строя испарительных змеевиков котла.

Водяное пространство сепарационных барабанов разделено на чистый и со­
левой отсек. Принудительная циркуляция осуществляется из чистого отсе­
ка. Очистка циркулирующей котловой воды производится в шламоуловителе 
поз. Ш. Для уменьшения отложения солей на стенках котельного агрегата в ба­
рабаны непрерывно подается фосфатная добавка из расчета создания постоян­
ной массовой концентрации тринатрийфосфата в продувочной воде в пределах 
15–50 мг/дм3 (пересчете на PO4

−3 ). Фосфатирование осуществляется для соз­
дания в котловой воде условий, при которых соли жесткости выделялись бы 
в форме не прикипающего шлама, который через шламоуловители поз. Ш, на­
правляется на утилизацию.
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Полученный при разделении пароводяной эмульсии насыщенный пар че­
рез каплеотбойное устройство сепарационного барабана поступает в двухсту­
пенчатый пароперегреватель, где перегревается до 400–450°С. Поступление 
котловой воды из пароохладителя в солевой отсек сепарационного барабана 
осуществляется контуром естественной циркуляции, т. е. за счет уменьше­
ния плотности котловой воды при ее вскипании в результате нагрева перегре­
тым паром. Солевой отсек сепарационного барабана питается котловой водой 
из чистого отсека. Непрерывная продувка котлов­утилизаторов осуществля­
ется из солевого отсека. Продувочная вода из солевого отсека сепарационных 
барабанов поступает в сепаратор непрерывных продувок поз. СНП, в котором 
за счет снижения давления вода вскипает, пар вторичного вскипания посту­
пает в деаэраторный бак. Отсепарированная вода перед сбросом в промлив­
невую канализацию разбавляется оборотной водой до температуры не более 
40°С.

Перегретый пар с температурой 400–450°С и давлением 3,82 МПа выдается 
в сеть пара давлением 2,65 МПа через редуционную охладительную установку 
(РОУ), где редуцирующим клапаном понижается его давление, а температура 
пара снижается в охладителе пара до 295–305°С за счет впрыска насосом ЧОВ. 
Схемой предусмотрена возможность выдачи пара 2,65 МПа после РОУ в сеть 
пара 0,98 МПа, подачи пара давлением 3,82 МПа из котлов­утилизаторов в па­
ровую турбину поз. ПТ агрегата ГТТ­12. Отработанный пар после паровой тур­
бины через охладительную установку, выдается в заводскую сеть давлением 
0,98 МПа и температурой 250°С или в атмосферу.

Охлаждение нитрозного газа низкого давления
Из котлов­утилизаторов нитрозный газ с температурой до 400°С двумя по­

токами поступает в экономайзер поз. ВЭ, где охлаждается до температуры не 
более 250°С питательной водой, которая нагревается перед подачей в котлы­
утилизаторы до 250–260°С. Дальнейшее охлаждение нитрозного газа до 130–
175°С производится в подогревателе ЧОВ поз. ПЧОВ и далее до 65°С в холо­
дильнике нитрозного газа 1­й ступени поз. ХНГ1 (рис. 32) оборотной водой.

При прохождении нитрозного газа по тракту от экономайзера поз. ВЭ до 
холодильника нитрозного газа 1­й ступени поз. ХНГ1 происходит дальнейшее 
окисление оксида азота до диоксида азота, а при охлаждении нитрозного газа 
в холодильнике нитрозного газа 1­й ступени поз. ХНГ1 происходит конденсация 
водяных паров и образование азотной кислоты концентрацией 35 мас.%, кото­
рая самотеком поступает в кубовую часть газового холодильника­промывателя 
поз. ГП (рис. 34).

промывка и сжатие нитрозного газа
После холодильника нитрозного газа поз. ХНГ1 охлажденный нитрозный 

газ поступает в газовый холодильник­промыватель поз. ГП для отмывки ни­
трозного газа от имеющегося в его составе аммиака охлажденной азотной кисло­
той, поступающей из холодильника­конденсатора нитрозного газа 1­й ступени 
поз. ХНГ1. Газовый холодильник­промыватель поз. ГП (рис. 26) представляет 
собой двухсекционный тарельчатый аппарат. Отмывка нитрозного газа проис­
ходит за счет непосредственного контакта нитрозных газов на ситчатых тарел­
ках с предварительно охлажденным конденсатом азотной кислоты.
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Из кубовой части газового промывателя конденсат азотной кислоты по­
ступает в выносные теплообменники поз. ХАК1 и ХАК2, где охлаждается 
вначале в теплообменнике поз. ХАК1 оборотной водой с давлением 0,39 МПа, 
затем в теплообменнике поз. ХАК2 захоложенной водой до температуры 35–
36°С. Циркуляция азотной кислоты производится насосом поз. Н­4 по схеме: 
газовый промыватель поз. ГП → холодильник азотной кислоты 1­й ступени 
поз. ХАК1 → кислотный насос поз. Н­4 → холодильник азотной кислоты II сту­
пени поз. ХАК 2 → газовый промыватель поз. ГП.

Для поддержания постоянного уровня в кубе поз. ГП избыток конденса­
та азотной кислоты насосом поз. Н­9 откачивается в абсорбционную колонну 
поз. АК (рис. 36) на 6–8­ю, 11­ю и 14­ю тарелки с кислотой соответствующей 
концентрации.

Отмывка нитрозного газа от аммиака производится для предупреждения 
образования отложений нитрат­нитритных солей в нитрозном нагнетателе 
и коммуникациях его обвязки, которые могут разлагаться со взрывом. В кис­
лой среде куба поз. ГП нитрит аммония разлагается по реакции:

2NH4NO2 + 2HNO3 = 2NH4NO3 + NO2 + H2O + NO.

Поэтому при пуске агрегата, особенно на новых сетках, необходимо сле­
дить, чтобы в поз. ГП была азотная кислота, не допуская снижения ее кон­
центрации «проскочившим» аммиаком менее 35%. В верхней части газового 
холодильника­промывателя поз. ГП происходит сепарация нитрозного газа от 
капель кислоты с помощью каплеотбойника. Промытый от аммиака, охлаж­
денный до 40–50°С и отсепарированный от капель кислоты нитрозный газ из 
газового холодильника­промывателя поз. ГП поступает в нитрозный нагне­
татель поз. НН, где дожимается до 0,98 МПа. Сюда же подается добавочный 
воздух из продувочной колонны. При нормальной работе агрегата для преду­
преждения накопления в нитрозном нагнетателе солевых отложений следует 
проводить его промывку не реже одного раза в смену по 1 ч.

Охлаждение нитрозного газа высокого давления
При сжатии в нитрозном нагнетателе температура нитрозного газа повы­

шается до 190–220°С. Съем этой теплоты и теплоты окисления оксида азота 
до диоксида по тракту от нитрозного нагнетателя до входа в абсорбционную 
колонну поз. АК производится деаэрированной питательной водой в теплооб­
меннике поз. ХНГ3 до 160–165°С и оборотной водой высокого давления в холо­
дильнике нитрозного газа второй ступени поз. ХНГ2 до 65°С.

абсорбция оксидов азота
После холодильника нитрозного газа 2­й ступени поз. ХНГ2 нитрозный 

газ с температурой до 65°С и давлением 0,98 МПа поступает в абсорбционную 
колонну поз. АК для поглощения оксидов азота водой с получением азотной 
кислоты. На верхнюю тарелку из емкости поз. БЧОВ насосом поз. Н­5 пода­
ется охлажденная в теплообменнике поз. ХЧОВ улучшенная вода, частично 
обессоленная. Протекая сверху вниз по тарелкам абсорбционной колонны, она 
поглощает оксиды азота с образованием азотной кислоты, которая собирается 
в кубе колонны поз. АК. Выхлопной газ на выходе из абсорбционной колонны 
содержит до 0,10 об.% оксидов азота.
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Для предотвращения хлоридной коррозии конструкций абсорбционной ко­
лонны в районе 10–15 тарелок, где происходит накопление хлоридов при кон­
центрации кислоты в пределах 22–32%, часть кислоты с указанных тарелок 
периодически отводится в емкость (хранилище) азотной кислоты поз. ЕАК. Пе­
риодичность и количество отводимой кислоты зависят от концентрации хло­
ридов и должны обеспечивать их массовую концентрацию в кислоте на этих 
тарелках не более 400 мг/дм3.

Из кубовой части абсорбционной колонны кислота направляется в проду­
вочную колонну поз. ПК (рис. 37) для отдувки растворенных в кислоте оксидов 
азота (химически не связанных). Продувка осуществляется добавочным возду­
хом, поступающим из осевого компрессора поз. ОК и предварительно охлаж­
денным до 80°С в подогревателе газообразного аммиака поз. ПГА1. Газы из 
продувочной колонны поз. ПК подаются в нитрозный нагнетатель, где смеши­
ваются с основным количеством нитрозного газа, поступающим с газового про­
мывателя поз. ГП. Регулирование расхода добавочного воздуха в продувочную 
колонну осуществляется в зависимости от нагрузки агрегата и концентрации 
кислорода в выхлопных газах перед реактором каталитической очистки, кото­
рая не должна превышать 2,7 об.%.

каталитическая очистка выхлопных газов от остаточных оксидов азота
Из абсорбционной колонны поз. АК выхлопной газ с температурой до 45°С 

и остаточным содержанием оксидов азота до 0,10 об.% направляется в ловуш­
ку Л, где он сепарируется от капель азотной кислоты, уносимых газом из аб­
сорбционной колонны. Сепарация капель азотной кислоты происходит за счет 
уменьшения скорости и изменения направления движения газа. Из нижней 
части ловушки кислота отводится в кубовую часть газового холодильника­
промывателя поз. ГП. Чтобы в процессе дальнейшей транспортировки выхлоп­
ного газа не происходила капельная конденсация, в верхней части ловушки 
установлен титановый теплообменник, в котором выхлопной газ подогревается 
паром давлением 0,98 МПа на 10–15°С. Отделение капель жидкости и подогрев 
выхлопного газа производится для защиты от коррозии конвекционных змее­
виков подогревателя выхлопных газов поз. ПВГ (рис. 39).

Из ловушки поз. Л выхлопной газ с температурой до 55°С и давлением до 
0,98 МПа поступает в подогреватель выхлопного газа поз. ПВГ, где нагревает­
ся до 450–520°С и поступает в реактор поз. РКО (рис. 38) для каталитического 
восстановления оксидов азота, содержащихся в выхлопном газе, на паллади­
рованном катализаторе с помощью природного газа. Восстановление оксидов 
азота производится на катализаторе при температуре 750–770°С. Верхний 
слой — палладированный оксид алюминия (АПК­2 или АПЭК­0,5) (загрузка 
8,4 т), нижний слой — оксид алюминия (загрузка — 8,2 т). Рабочее давление 
в реакторе — до 0,98 МПа.

Выхлопной газ входит в кольцевое пространство реактора поз. РКО меж­
ду корпусом и внутренним защитным кожухом, охлаждая стенки реактора, 
и поступает в смеситель, где смешивается с природным газом в соотношении 
0,525–0,600 к расходу кислорода в газе после абсорбционной колонны. Сме­
шанный с природным газом выхлопной газ подается в реактор непосредствен­
но на слой катализатора. По мере дезактивации катализатора его температура 
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зажигания повышается до значения более 500°С. В этом случае предусматри­
вается подача азотоводородной смеси в реактор совместно с природным газом. 
Подача азотоводородной смеси предусмотрена через распределитель непо­
средственно над слоем катализатора. При розжиге реактора в распредели­
тель подается азотоводородная смесь, и температуру в реакторе поднимают до 
450–500°С, после чего подается природный газ. Для измерения температуры 
в каждом слое катализатора установлены термопары. Концентрация оксидов 
азота в очищенном выхлопном газе после реактора поз. РКО должна быть не 
более 0,005 об.%.

рекуперация энергии очищенного выхлопного газа
Очищенный выхлопной газ после реактора каталитической очистки с тем­

пературой не более 750–770°С подается в газовую турбину поз. ГТ комплексно­
го машинного агрегата ГТТ­12. Тепловая и кинетическая энергия очищенно­
го выхлопного газа преобразуется в механическую энергию на валу турбины. 
Рекуперативная турбина вращает осевой воздушный компрессор поз. ОК и ни­
трозный нагнетатель поз. НН. Таким образом, замыкается энергетический ба­
ланс агрегата. В газовой турбине поз. ГТ давление очищенного выхлопного газа 
снижается до 2,9–4,5 кПа, а температура до 370–420°С.

После газовой турбины очищенный выхлопной газ поступает в конвектив­
ную зону подогревателя выхлопного газа поз. ПВГ, где происходит нагрев вы­
хлопного газа, идущего из абсорбционной колонны поз. АК на каталитическую 
очистку. Охлажденный до температуры 170–220°С очищенный выхлопной газ 
из подогревателя поз. ПВГ выбрасывается в атмосферу через выхлопную трубу 
высотой 150 м. Концентрация оксидов азота в выбрасываемом выхлопном газе 
возрастает до 0,008 об.%, против 0,005 об.% после каталитической очистки 
в связи с незначительным образованием их в подогревателе поз. ПВГ при сжи­
гании природного газа.

хранение и выдача продукционной кислоты
Для хранения продукционной кислоты установлены хранилища из нержа­

веющей стали вместимостью 1000 м3. Хранилища поз. ЕАК установлены в под­
доне, футерованном кислотостойким кирпичом. Для подачи продукционной 
кислоты потребителю установлены центробежные насосы поз. Н­6. Схемой 
предусматривается подача кислоты насосами поз. Н­6 в емкость подкисленной 
воды и далее в газовый промыватель поз. ГП для пуска кислотного цикла. Про­
ливы кислоты и сливные воды в насосной склада кислоты собираются в дре­
нажном баке и насосом откачиваются в любое хранилище. В промышленную 
канализацию сброс вод с территории склада кислоты не производится.

Оборотное водоснабжение
Отвод тепла в теплообменной аппаратуре агрегата обеспечивает замкнутый 

водооборотный цикл. Для снабжения производства оборотной охлаждающей 
водой предназначены две блок­градирни производительностью до 6000 м3/ч 
каждая. Из блок­градирни охлаждающая вода поступает в производство дву­
мя потоками разного давления. В теплообменники поз. ХНГ1, К, ХАК1 и мас­
лоохладители подается оборотная вода с давлением до 0,39 МПа. В змеевики 
абсорбционной колонны поз. АК, теплообменники поз. ХНГ2, ХЧОВ подается 
оборотная вода с давлением до 0,69 МПа.
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Нагретая до 35°С оборотная вода из производства под остаточным давлени­
ем возвращается на блок­градирни для охлаждения до температуры не более 
27°С. Охлаждение оборотной воды производится за счет мелкодисперсного рас­
пыления воды в свободном пространстве или в потоке воздуха при прохожде­
нии воды через форсунки. Поток воздуха создается вентиляторами. Темпера­
тура воды регулируется включением и выключением вентиляторов. В зимний 
период температура воды должна быть не менее +10°С. Для предотвращения 
переохлаждения воды следует выключить вентиляторы, а затем в случае даль­
нейшего понижения температуры подать пар в змеевики бассейна градирни. 
Охлажденная оборотная вода собирается в бассейнах и поступает на насосы, 
которые подают охлаждающую оборотную воду в производство.

Подпитка оборотного цикла производится очищенной речной водой в зави­
симости от уровня в бассейнах. Речная вода, поступающая на подпитку водо­
оборотного цикла, очищается от механических примесей в фильтре. Фильтр 
работает непрерывно, очистка сеток производится периодически. Излишки 
воды из бассейнов по переливу сбрасываются в промливневую канализацию.

2.5. ОснОВнОе технОлОгическОе ОбОрудОВание, 
испОльзуемОе В схеме ак-72

Контактный аппарат (рис. 27, поз. КА, рис. 26) с котлом­утилизатором 
(поз. КУ, рис. 26) предназначен для окисления аммиака кислородом воздуха 
на платиноидном катализаторе с получением оксида азота NO. Диаметр — 
4000 мм. Высота — 6500 мм. Среда — аммиачно­воздушная смесь, нитрозный 
газ. Рабочая температура — 880–910°С, температура стенки — 300°С. Рабочее 
давление — 0,31 МПа.

Контактный аппарат представляет собой сосуд с фланцевым разъемом, 
в котором размещен пакет катализаторных сеток. Внутренняя реакционная 
часть аппарата заключена в воздушную рубашку, общую для контактного ап­
парата и котла­утилизатора. В верхней части контактного аппарата установлен 
смеситель, куда поступают воздух из рубашки и газообразный аммиак. В ре­
акционной части контактного аппарата имеется фильтр для тонкой очистки 
аммиачно­воздушной смеси, распределительная решетка, устройство розжига 
катализаторных сеток и пакет из платиноидных сеток, размещенный на колос­
никовой решетке. Фильтр представляет собой 52 одинаковых цилиндрических 
базальтовых элемента, служащих каркасом для крепления фильтрующего ма­
териала. Площадь поверхности фильтрования — 58 м2. Рабочий диаметр сет­
ки — 3870 мм. Смешение аммиака с воздухом происходит в кольцевом зазоре 
цилиндров, которые являются продолжением воздушной рубашки контактно­
го аппарата. Аммиак на смешение подается через отверстия, расположенные 
в нижней части наружных цилиндров. Полнота смешения достигается за счет 
высокой скорости в кольцевом зазоре (50 м/с).

Котел-утилизатор предназначен для получения пара за счет использова­
ния тепла нитрозного газа. Представляет собой 2 блока змеевиков пароперегре­
вателя и блок змеевиков испарительной поверхности, размещенные в общем 
корпусе, который устанавливается в контактный аппарат. Диаметр — 4000 мм. 
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Высота — 8400 мм. Пароперегреватель 
представляет собой 2 блока змеевиков 
диаметром 32×4 мм. Температура пере­
гретого пара на выходе из пароперегре­
вателя — 400–450°С, Рабочее давле­
ние в змеевиках — 4,6 МПа. Площадь 
теплопередачи пароперегревателя — 
115,4 м2. Испарительная поверхность 
котла­утилизатора состоит из блока 
змеевиков диаметром 32×3 мм. Тем­
пература пароводяной смеси в змееви­
ках — до 260°С. Площадь теплопереда­
чи испарителя — 436 м2.

На рисунке 28 представлен в разрезе 
корпус контактного аппарата (поз. КА, 
рис. 26).

Испаритель жидкого аммиака (рис. 29, поз. ИЖА, рис. 26) предназначен 
для испарения жидкого аммиака. Представляет из себя горизонтальный кожу­
хотрубчатый многоходовой теплообменник.

В трубном пространстве — захоложенная вода. Температура на входе — 
15–25°С, на выходе — 10–20°С; рабочее давление — 0,19–0,39 МПа. В меж­
трубном пространстве — жидкий аммиак. Температура на входе — от –25°С 
до +10°С; рабочее давление — 0,44–0,59 МПа. Диаметр — 1600 мм, длина — 
7230 мм, поверхность теплообмена — 500 м2, длина труб — 6000 мм, трубки — 
38×2,5×6000, количество труб — 730 шт. Объем трубного пространства состав­
ляет 5,5 м3, межтрубного — 5,7 м3. Захоложенная вода, нагретая до 15–25°С, 
поступает в испарители через нижний штуцер. В крышках установлены перего­
родки и вода, проходя по трубкам, совершает несколько ходов, что способствует 

рис. 27
Контактный аппарат:

А — вход воздуха; Б1, 2 — вход аммиака; В — вы­
ход нитрозного газа; Г1–4 — подвод воды от цир­
куляционных насосов; Д1–6 — отвод пароводяной 
смеси к барабану; Е1–4 — подвод насыщенного пара 
от барабана; Ж1–3 — отвод пара в пароохладитель; 
З1–4 — подвод насыщенного пара от пароохладите­
ля; И1–3 — отвод перегретого пара на производство; 
К — люк; Л — для замера сопротивления; М — для 
замера давления; Н1–3 — вход газа для розжига; 
О1–3 — для отбора проб; П1–3 — окно смотровое; 
Р1–3 — для термопары; С1–3 — для отбора проб; Т — 
дренаж; 1 — смеситель; 2 — отверстия диаметром 
12 мм; 3 — отверстия диаметром 4 мм; 4 — силовой 
корпус; 5 — внутренний корпус; 6 — плита опор­
ная; 7 — патрон фильтра; 8 — распределительная 
решетка; 9 — огнепреградительный слой из колец 
алюминия; 10 — огнепреградительный слой из ко­
лец никеля; 11 — горелка; 12 — платиновая сетка; 
13 — неплатиновый катализатор; 14 — масса для 
улавливания платины; 15 — пароперегреватель; 
16 — испаритель.
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увеличению продолжительности ее дви­
жения, и выходит через верхний шту­
цер с температурой 10–20°С.

Фильтр газообразного аммиака 
(рис. 30, поз. ФГА, рис. 26) предназна­
чен для очистки газообразного аммиака 
от масла и катализаторной пыли.

Первая ступень фильтра предна­
значена для грубой очистки от масла, 
катализаторной пыли и других меха­
нических примесей. Фильтр самоочи­
щающийся представляет собой пакет 
из однонаправленного стекловолокна 
марки БВ­6 с оболочкой из стеклосет­
ки марки ССФ­3. Поверхность филь­
трации первой ступени составляет 
2,1 м2. Масло, улавливаемое стекло­
волокном, вместе с каплями жидкого 
аммиака стекает по волокну и по дре­
нажным трубкам выводится в сборник. Вторая ступень очистки фильтра 
предназначена для тонкой очистки газообразного аммиака от механиче­
ских примесей (катализаторная пыль, оксиды железа) на фильтровальном 
картоне марки ФМП­1. Поверхность фильтрации второй ступени составля­
ет 17 м2. Обе ступени фильтра располагаются в общем корпусе диаметром 
1200 мм и длиной 1885 мм. Рабочее давление — 0,44–0,58 МПа, рабочая 
температура — 10–15°С.

Экономайзер (рис. 31, поз. ВЭ, рис. 26) предназначен для подогрева деаэра­
ционной воды, охлаждения и окисления нитрозного газа.

Вертикальный аппарат, в котором размещен блок змеевиков. Диаметр — 
4000 мм, высота — 13 900 мм, площадь поверхности теплообмена — 940 м2. 
Межтрубное пространство — нитрозный газ. Температура нитрозного газа на 
входе — не более 400°С, на выходе — не более 250°С. Температура стенки — 
375°С, рабочее давление — 0,31 МПа. Трубное пространство — деаэрационная 

рис. 28
Корпус контактного аппарата:

1 — люк; 2 — смеситель; 3 — рубашка смесителя; 
4 — силовой корпус; 5 — внутренний корпус; 6 — 
фильтры очистки АВС; 7 — распределительная ре­
шетка; 8 — фланцы силового корпуса; 9 — горелка; 
10 — слой платиновых сеток; 11 — разделительная 
перегородка; 12 — теплоизоляция корпуса; 13 — 
люк наружный; 14 — люк внутренний; 15 — опор­
ная юбка аппарата; 16 — балки под испаритель; 
17 — опоры под испаритель; 18 — балки под паро­
перегреватель; 19 — опоры под пароперегреватель; 
20 — термокарман; 21 — корзина для катализато­
ра; 22 — опорные балки; 23 — решетка; 24 — не­
платиновый катализатор; 25 — прокладка; 26 — 
колосники.
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вода. Температура: входа — 150°С, выхода — 258°С, рабочее давление — 
4,6 МПа. Устанавливается один аппарат на технологическую линию.

Экономайзер представляет собой цилиндрический корпус, внутри которого 
один над другим установлены два блока поверхностей нагрева. Каждый блок 
имеет плоские ограждающие стенки, которые состыкованы между собой при 
помощи соединительного короба и образуют один квадратный газоход.

В свободном объеме экономайзера между квадратной шахтой и силовым 
корпусом происходит дальнейшее окисление оксида азота до диоксида азота. 

рис. 30
Фильтр газообразного аммиака:

А — вход газообразного аммиака; Б — выход газообразного аммиака; В, Ж — дренаж; Г, Д, Е — для 
спуска масла; З, И — для отбора проб; К, Л — воздушник.

рис. 29
Испаритель жидкого аммиака:

А1, 2 — вход жидкого аммиака; Б — выход газообразного аммиака; В — вход воды; Г — выход воды; 
Д — установка предклапана; Ж — дренаж; И — слив жидкого аммиака; К — для уравнительной ли­
нии; Л — воздушник; М — дренаж; С — для спуска воздуха; Т — для манометра; 1 — крышка левая; 
2 — крышка правая; 3 — трубная доска; 4 — труба; 5 — перегородка.
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Для предотвращения коррозии змееви­
ков экономайзера, в случае конденса­
ции оксидов азота при остановленном 
агрегате или неработающей технологии 
температура стенок змеевиков поддер­
живается не ниже 145°С. Это дости­
гается циркуляцией части котловой 
воды с температурой до 260°С насоса­
ми (поз. Н­2, рис. 26) через змеевики 
экономайзера (поз. ВЭ, рис. 26). При 
остановке агрегата предусмотрена так­
же подача продувочного воздуха в тру­
бопровод до контактных аппаратов для 
продувки технологического тракта 
и предотвращения попадания оксидов 
азота из кислотного тракта в эконо­
майзер.

Холодильник нитрозного газа 1 сту-
пени (рис. 32, поз. ХНГ1, рис. 26) пред­
назначен для охлаждения нитрозного 
газа низкого давления, конденсации из 
него водяных паров и образования азот­
ной кислоты концентрацией 35 мас.%. 
Горизонтальный кожухотрубчатый 
теплообменник с перегородками. Диа­
метр — 2200 мм. Длина — 11 200 мм.

Холодильник нитрозного газа 1­й ступени поз. ХНГ1 представляет собой 
горизонтальный кожухотрубчатый теплообменник с перегородками в меж­
трубном пространстве. В трубном пространстве протекает нитрозный газ с дав­
лением 0,36 МПа температурой на входе в теплообменник 130–175°С, а на вы­
ходе — до 65°С. В межтрубном пространстве — оборотная вода с давлением 
0,39 МПа, температурой на входе не выше 27°С, на выходе — до 40°С. Площадь 
поверхности теплопередачи — 1428 м2. Чтобы предотвратить образование био­
логических и механических отложений на поверхности трубок, предусмотрена 
возможность промывки межтрубного пространства теплообменника поз. ХНГ1 
обратным потоком воды с одновременной подачей на барботаж сжатого возду­
ха, при этом давление воздуха должно быть выше давления воды на 0,98 МПа.

Холодильник азотной кислоты (рис. 33, поз. ХАК1, ХАК2, рис. 26), пред­
назначен для охлаждения циркулирующей в системе охлаждения и промывки 
нитрозного газа азотной кислоты.

рис. 31
Экономайзер:

А — вход газа; Б — выход газа; В1–2 — вход воды; 
Г1–2 — выход воды; Д1–5 — люк; Е — лаз; Ж — люк; 
1 — крышка; 2 — корпус; 3 — днище; 4 — опора; 
5 — бункер; 6, 7 — коллектор; 8, 9 — труба.
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Аппарат представляет собой горизонтальный кожухотрубчатый теплооб­
менник. Диаметр — 800 мм. Длина — 5000 мм. Поверхность теплообмена рав­
на 150 м2.

рис. 32
Холодильник нитрозного газа 

1­й ступени:
А — вход нитрозного газа; Б — вы­
ход нитрозного газа; В — вход воды; 
Г — выход воды; Д — люк; Е — для 
дренажа; Ж1–6 — для продувки; З1–2 — 
для промывки; И — люк; 1 — корпус; 
2 — опора; 3 — трубная решетка; 4 — 
трубки.

рис. 33
Холодильник азотной кислоты:

А — вход охлаждающей воды; Б — выход охлаждающей воды; В — 
вход азотной кислоты; Г — выход азотной кислоты; Д — выход воз­
духа, слив остатка; 1 — распределительная камера; 2 — греющая 
камера; 3 — крышка; 4 — опора; 5 — для монтажа.
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Трубное пространство — охлаждаю­
щая вода. Рабочая температура — не 
выше 35°С, давление — 0,39 МПа.

Межтрубное пространство — азот­
ная кислота. Рабочая температура — 
60°С, рабочее давление — 0,31 МПа.

Газовый холодильник-промыватель
(рис. 34, поз. ГП, рис. 26) предназначен 
для охлаждения нитрозных газов и про­
мывки их от аммонийных солей.

Холодильник­промыватель пред­
ставляет собой двухсекционный тарель­
чатый аппарат. В каждой секции уста­
новлены три ситчатые тарелки с двумя 
зонами контакта фаз. Секции подклю­
чены параллельно. Нижняя часть га­
зового холодильника­промывателя яв­
ляется сборником конденсата азотной 
кислоты. Рабочее давление в промыва­
теле — до 0,36 МПа. Температура газа 
на входе — до 65°С, температура газа на 
выходе — до 40–50°С.

Устанавливается один аппарат на 
технологическую линию. Нитрозный 
газ входит в газовый промыватель 
двумя параллельными потоками под 
нижние тарелки каждой секции. Кон­
денсат азотной кислоты подается на 
орошение на верхние тарелки каждой 
секции. Переток кислоты на каждую 
тарелку осуществляется специальны­
ми разбрызгивающими устройствами, 
образующими вторую зону контакта 
фаз. Сливы с нижних тарелок обеих 
секций выполнены в виде переливных труб с гидрозатворами. Отмывка ни­
трозного газа происходит за счет непосредственного контакта нитрозных 
газов на ситчатых тарелках с предварительно охлажденным конденсатом 
азотной кислоты.

Холодильник нитрозного газа (рис. 35, поз. ХНГ3, рис. 26) предназначен 
для подогрева деаэрированной питательной воды нитрозным газом, выходя­
щим из нитрозного нагнетателя.

Представляет собой вертикальный витой змеевиковый теплообменник, 
в трубном пространстве которого циркулирует деаэрированная вода, в меж­
трубном — нитрозный газ. Диаметр — 1800 мм. Высота — 5640 мм. Поверх­
ность теплообмена — 340 м2, количество труб — 192 шт. Объем межтрубного 
пространства — 12,4 м3, трубного — 0,813 м3.

рис. 34
Газовый холодильник­промыватель:

А1–2 — вход нитрозного газа; Б — выход ни­
трозного газа; В1–2 — вход азотной кислоты; 
Г1–2 — выход азотной кислоты; Д1–3 — люк; 
Е1–4 — для термопары; Ж — для отбора проб; 
З1–2 — для уровнемера; 1 — корпус; 2 — сит­
чатые тарелки (6 шт.); 3 — распределитель 
жидкости; 4 — сепарационное устройство; 5 — 
брызгоотбойник.
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Трубное пространство — деаэриро­
ванная вода, давление рабочее — 5,88 МПа, 
температура на входе — 102–104°С, тем­
пература на выходе — 145–165°С.

Межтрубное пространство — нитроз­
ный газ, рабочее давление — 1,0 МПа, 
температура на входе — 190–220°С, тем­
пература на выходе — 160–165°С.

Абсорбционная колонна (рис. 36, 
поз. АК, рис. 26) предназначена для по­
глощения водой оксидов азота с получе­
нием азотной кислоты.

Абсорбционная колонна представ­
ляет собой колонну диаметром 4000 мм, 
высотой 57 600 мм с 45­ю ситчатыми та­
релками, перфорированными отверсти­
ями (d = 2 мм, шаг — 8 мм), и различны­
ми устройствами для перетока кислоты 
с тарелки на тарелку. В результате при­
менения ситчатых тарелок достигает­
ся более интенсивное перемешивание 
жидкой и газовой фаз: вспененный слой 
жидкости удерживается на тарелке без 
значительного протекания через отвер­
стия и уноса потоков пара и жидкости 
с газами.

Для отвода реакционного тепла на 
нижние двадцать пять тарелок уложе­
ны охлаждающие змеевики из трубок 

рис. 36
Абсорбционная колонна:

А — вход нитрозного газа; Б — выход хвостового газа; В — люк; Г1, 2 — люк; Д — вход парового кон­
денсата; Е1–15 — люк (11–25 тарелок); Ж — люк; З1, 2 — для уровнемера; И — выход азотной кислоты; 
К — для термопары по газу; Л — для термопары по кислоте; М1–10 — вход воды в семирядные змеевики 
(1–10 тарелок); Н1–10 — отбор проб кислоты; О1–5 — вход кислого конденсата из газового промывате­
ля на 6–8, 11 и 14 тарелок; П — дренаж; Р1–10 — люк (1–10 тарелок); С1–6 — выход кислоты с хлори­
дами с 10–15 тарелок; Т — выход кислого конденсата; У1–15 — вход воды в четырехрядные змеевики 
(11–25 тарелок); Ф1–10 — выход воды из семирядных змеевиков (1–10 тарелок); Х1–15 — выход воды из 
четырехрядных змеевиков (11–25 тарелок); 1 — тарелка ситчатая с семирядными змеевиками; 2 — та­
релка ситчатая с четырехрядными змеевиками; 3 — тарелка ситчатая со спиральным ходом жидкости; 
4 — опора; 5 — крышка; 6 — днище; 7 — сетчатый сепаратор; 8 — отбойник из гофрированной ленты.

рис. 35
Холодильник нитрозного газа:

А — вход нитрозного газа; Б — выход нитрозного 
газа; В — вход деаэрированной воды; Г — выход 
деаэрированной воды; Д — для гидроиспытаний; 
1 — крышка; 2 — корпус; 3 — днище; 4 — теплооб­
менные трубы; 5 — опора; 6 — труба центральная.
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26×2 с общей площадью поверхности охлаждения, равной 1670 м2 (десять 
тарелок с семирядными змеевиками с поверхностью 89 м2 и 15 тарелок с че­
тырехрядными змеевиками с поверхностью 52 м2), по которым циркулирует 
оборотная вода давлением 0,696 МПа. Нижние десять тарелок (с 1­й по 10­ю) 
имеют две зоны контакта фаз и снабжены четырьмя переточными устрой­
ствами. Сначала поглощение оксидов происходит в пенном слое на тарелках, 
затем нитрозный газ поглощается кислотой, разбрызгиваемой переточны­
ми устройствами в виде сферической пленки. Верхние пятнадцать тарелок 
(с 11­й по 25­ю) снабжены перегородками для организации направленного 
потока жидкости. При закислении оборотной воды после абсорбционной ко­
лонны срабатывает сигнализатор. Верхние двадцать тарелок (с 26­й по 45­ю) 
без охлаждающих змеевиков, работающие при низких плотностях орошения, 
имеют направленный по спирали ход жидкости на плато тарелки и перелив 
в приемный карман нижележащей тарелки. Такое устройство обеспечивает 
надежный контакт фаз даже в случае значительного отклонения расположе­
ния тарелок от горизонтального.

Температура нитрозного газа на входе в абсорбционную колонну не бо­
лее 65°С. Температура выхлопного газа на выходе не более 40°С. Вода на входе 
в змеевики: температура — не более 27°С, рабочее давление — 0,69 МПа. Вода 
на выходе из змеевиков: температура — не более 32°С, давление — не менее 
0,39 МПа.

На 6–8­ю, 11­ю и 14­ю тарелки абсорбционной колонны откачивается из­
быток конденсата азотной кислоты из кубовой части газового промывателя для 
поддержания в нем постоянного уровня.

Для предотвращения хлоридной коррозии конструкций абсорбционной ко­
лонны в районе 10–15­й тарелок, где происходит накопление хлоридов при мас­
совой доле кислоты в пределах 22–32 мас.%, часть кислоты с указанных тарелок 
периодически отводится в хранилище кислоты. Периодичность и количество от­
водимой кислоты зависят от концентрации хлоридов и должны обеспечивать их 
массовую концентрацию в кислоте на этих тарелках не более 400 мг/дм3.

Колонна продувочная (рис. 37, поз. ПК, рис. 26) предназначена для отдув­
ки горячим воздухом оксидов азота, растворенных в продукционной кислоте.

Колонна с четырьмя ситчатыми тарелками, расположенными на расстоянии 
600 мм друг от друга и работающими при умеренных нагрузках по газу и жид­
кости, плотность орошения — до 15 м3/(м2⋅ч). Диаметр аппарата — 2200 мм, вы­
сота — 7200 мм, рабочее давление — 0,31 МПа, рабочая температура — 70°С.

Реактор каталитической очистки (рис. 38, поз. РКО, рис. 26), предназна­
чен для каталитической очистки хвостовых газов от оксидов азота с использо­
ванием в качестве газа­восстановителя природного газа.

Реактор представляет собой горизонтальный аппарат полочного типа. Диа­
метр реактора — 3800 мм, длина — 9560 мм.

В агрегатах АК­72 применен реактор высокотемпературной каталитиче­
ской очистки с горизонтально расположенным цилиндрическим корпусом. Вы­
бор такой конструкции связан с необходимостью осуществления процесса при 
объемных скоростях газа 15–20 тыс. м3/(м3⋅ч) и высоте слоя катализатора око­
ло 0,5 м. Такие условия обеспечивают низкое газодинамическое сопротивление 
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слоя при длительной эксплуатации катализатора при высоких температурах 
и повышенных линейных скоростях потока. Выхлопной газ входит в аппа­
рат снизу при температуре 400–520°С и обдувает его корпус, проходя по за­
зору между корпусом и внутренней реакционной корзиной. Чтобы исключить 
локальный радиационный прогрев корпуса в условиях малой скорости обду­
вающего потока газа, внутреннюю корзину футеруют слоем каолиновой ваты 
толщиной 70–100 мм. После обдува корпуса хвостовой газ выводится из аппа­
рата и поступает в смеситель на смешение с природным газом. Для гашения 
динамического напора потока на выходе смесителя установлена газораспреде­
лительная перфорированная решетка, выполненная в виде части цилиндриче­
ской обечайки.

Входящая в реакционную корзину смесь выхлопного и природного га­
зов равномерно распределяется по горизонтальному сечению слоя с помощью 

рис. 37
Колонна продувочная:

А — выход продувочных газов; Б — вход воз­
духа; В — вход кислоты; Г — выход кислоты; 
Д1, 2 — для уровнемера; Е1, 2 — люк; 1 — крыш­
ка; 2 — корпус; 3 — днище; 4 — тарелка ситча­
тая; 5 — сетчатый отбойник.
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газораспределительной решетки. Пройдя двухступенчатый катализатор — 
слой палладированного оксида алюминия АПК­2 высотой 250–350 мм и слой 
активированного оксида алюминия высотой 250–350 мм, очищенный газ вы­
ходит из реактора при температуре 760°С. Катализатор засыпают на свободно 
лежащие колосниковые решетки, покрытые несколькими слоями сеток из них­
рома. Чтобы исключить попадание катализатора в турбину высокого давления 
в случае просыпания его через сетки, на выходе из реактора перед штуцером 
установлен защитный перфорированный козырек, также обтянутый сеткой из 
нихрома.

Подогреватель выхлопного газа (рис. 39, поз. ПВГ, рис. 26) предназначен 
для подогрева выхлопного газа за счет тепла смеси расширенного в турбине 
очищенного выхлопного газа и топочных газов. Представляет собой трубчатую 
печь с огнестойкой футеровкой и состоит из конвективной части, смесительной 
камеры и радиантной части, которые связаны между собой конструктивно. Не­
очищенный выхлопной газ поступает сверху в конвективную часть 2 при тем­
пературе не выше 50°С и нагревается здесь до 310–330°С смесью выхлопных 

рис. 38
Реактор каталитической очистки:

А1, 2 — вход газа; Б — выход газа; В — вход природного газа; Г — вход азотоводородной смеси; Д1, 2 — 
люк; Е1–7 — для термопар; 1 — корпус внешний; 2 — корпус внутренний; 3 — смеситель; 4 — решетка 
распределительная; 5 — устройство колосниковое; 6 — катализатор АПК­2; 7 — катализатор Аl2O3.
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и топочных газов (температура смеси 420–450°С). Охлажденная до 200°С смесь 
через газосборник 9 с шибером выводится в выхлопную трубу. Из конвектив­
ной части выхлопной газ поступает в радиантные трубы 6 и при движении 
сверху вниз нагревается до 480–500°С за счет тепла сжигания природного газа 
в горелках 7 топочной камеры.

Конвективная часть подогревателя состоит из входного коллектора 
диаметром 1020×10 мм и 180 змеевиков, изготовленных из труб диаметром 
76×4 мм. Каждый змеевик образует 
одиннадцать витков, остальные имеют 
ребра высотой 13 мм и толщиной 1,5 мм. 
Общая поверхность теплообмена с уче­
том оребрения — 9288 м2. Линейная 
скорость газов в межтрубном простран­
стве — 3,9–4 м/с, в трубках змеевика — 
11 м/с. В конвективной части переда­
ется 54,47 ГДж/ч тепла, коэффициент 
теплоотдачи внутри труб — 750 кДж/
(м2⋅ч⋅К), к наружной части труб — 
82 кДж/(м2⋅ч⋅К), общий коэффициент 
теплопередачи — 44,4 кДж/(м2⋅ч⋅К).

Радиантная часть подогревателя
состоит из 180 прямых вертикальных 
труб диаметром 76×4,5 мм. Рабочая 
длина труб — 7 м. Тепловоспринимаю­
щая поверхность, рассчитанная по вну­
треннему диаметру труб, — 269 м2. Об­
щее количество тепла, передаваемого 
в радиантной части, — 50 ГДж/ч. Мак­
симальная температура стенки труб 
в нижней части — 740°С. В верхней 
части радиантные трубы посредством 
сварки соединены с трубами змеевиков 
конвективной части, внизу — вварены 
в выходной коллектор.

рис. 39
Подогреватель выхлопного газа:

А — вход выхлопных газов в конвективную часть; 
Б — выход выхлопных газов из радиантной ча­
сти; В — вход очищенных выхлопных газов в ка­
меру смешения после рекуперативной турбины; 
Г — для замера разряжения; Д — для термопары 
(штуцера Г и Д расположены равномерно по пери­
метру); Е — выход смеси топочных и очищенных 
газов из конвективной части; Ж — вход природ­
ного газа; З — вход воздуха; 1 — корпус; 2 — кон­
вективная часть; 3 — конвективный змеевик; 
4 — смесительная камера; 5 — радиантная часть; 
6 — радиантный змеевик; 7 — горелки; 8 — футе­
ровка; 9 — газосборник.
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Топочная камера представляет собой шахту с наклонными боковыми сте­
нами (угол наклона 8°С), посредине которой проходит экран из радиантных 
труб. Внизу топочной камеры по обе стороны экрана размещены по 13 горелок 
диффузионного типа (всего 26 горелок). Горелка представляет собой горизон­
тальную трубу 25×3 мм, имеющую сверху 18 отверстий диаметром 2 мм для 
выхода природного газа. Горелка размещается в амбразуре из шамотного кир­
пича. Воздух в амбразуру засасывается из атмосферы через решетку с шибе­
рами, посредством которых можно регулировать подсос воздуха в топочную 
камеру. Каждая горелка имеет отключающий кран по природному газу. Раз­
режение в топочной камере составляет 100–150 Па. Наклонные и торцевые 
стенки топочной камеры футерованы муллитокремнеземистым кирпичом, ко­
торый укладывают на теплоизоляцию из перлитовых листов. Пол камеры по­
крыт асбестовой изоляцией и последовательно футерован двумя рядами кирпи­
ча. Первый ряд выполнен из муллитокремнеземистого кирпича, а второй — из 
шамотного.

Смесительная камера. В смесительной камере 4 происходит смешение 
выхлопных и топочных газов. Выхлопные газы поступают в камеру по двум 
распределительным коллекторам В, расположенным вдоль подогревателя 

рис. 40
Деаэраторный бак с деаэрационной 

колонкой:
А — аварийный слив; Б — слив воды из деа­
эраторного бака; В — налив в гидрозатворы; 
Г — к питательным насосам; Д — сигнализа­
тор предельных уровней; Е — присоединение 
колонки; Ж — подвод пара на колонку; З — 
рециркуляция; И — подвод пара; К — термо­
метр; Л — водоуказательные уровни; 1 — де­
аэраторный бак; 2 — деаэрационная колонка.
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по обе стороны радиантных труб. В коллекторах установлено 48 патрубков 
диаметром 180 мм. Истекающие струи выхлопных газов инжектируют то­
почные газы и создают дополнительный напор, что позволяет увеличить 
скорость газов и интенсифицировать теплообмен в конвективной части. 
Смесительная камера, как и конвективная, футерована шамотным легко­
весным кирпичом.

Газосборник 9 выполнен из углеродистой стали. В нем установлен шибер, со­
стоящий из трех горизонтальных поворотных створок; поворотные рычаги ши­
бера перемещаются с помощью пневмопривода с автоматическим управлением 
по импульсу от датчиков разрежения в топочном пространстве подогревателя.

Каркас подогревателя выполнен из углеродистых металлоконструкций. 
Снаружи каркас окрашен теплостойкими красками, изнутри — футерован. 
Для наблюдения за пламенем горелок вдоль подогревателя с обеих сторон вы­
полнены смотровые окна, в торцевых стенах — люки­лазы. Для предотвраще­
ния разрушения подогревателя при возможных «хлопках» в торцевых стенах 
и своде подогревателя предусмотрены взрывные окна с откидными крышками.

Деаэраторный бак (рис. 40, поз. ДБ, рис. 26) предназначен для сбора деа­
эраторной воды. Деаэрационная колонка (рис. 40) (поз. ДК, рис. 26) предназна­
чена для термической деаэрации частично обессоленной воды, поступающей на 
питание котлов­утилизаторов.

Деаэраторный бак представляет собой горизонтальный аппарат. Диаметр — 
3200 мм, длина — 11 000 мм; объем — 100 м3. Рабочая температура — 102–104°С; 
рабочее давление — 0,019 МПа.

Деаэрационная колонка снабжена двумя ситчатыми тарелками провально­
го типа. Диаметр — 1400 мм; высота — 160 мм. Рабочая температура — 102–
104°С; рабочее давление — 0,019 МПа. Объемный расход воды — 150 м3/ч.

2.6.  недОстатки агрегата ак-72 и ВыбОр Варианта 
егО мОдернизации

В процессе эксплуатации крупнотоннажных агрегатов по схеме АК­72 вы­
явился ряд недостатков технологической схемы агрегата и конструкции ком­
плексного машинного агрегата ГТТ­12 [1], [26], [29].

Первым недостатком схемы является использование реактора каталитиче­
ской очистки в период пуска агрегата в качестве камеры сгорания для подъема 
температуры от 480 до 650–750°С, что приводит к быстрому «старению» ка­
тализатора АПК­2. В результате старения теряется его активность при рабо­
те в окислительной среде (на воздухе), что затрудняет пуск агрегата (особенно 
резко этот недостаток проявляется, когда имеют место частые пуски агрегата). 
Применение в качестве первого слоя медьхромового катализатора (равно как 
и использование азотоводородной смеси при розжиге реактора) не меняет ко­
ренным образом положения.

Вторым недостатком схемы является жесткая взаимосвязь между тех­
нологией и комплексным машинным агрегатом. Она проявляется в том, что 
для поддержания стабильных оборотов машины необходимо стабилизиро­
вать температуру в реакторе, а это, в свою очередь, зависит от поддержания 
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концентрации кислорода в узких пределах. Между тем в процессе эксплуата­
ции возможны нарушения, приводящие к изменению концентрации кисло­
рода, например:

колебания соотношения аммиак — воздух на стадии окисления аммиака;•	
падение степени конверсии;•	
изменения расхода дополнительного воздуха в процессе абсорбции и др.•	
В то же время вследствие большой емкости система регулирования концен­

трации кислорода обладает большой инерционностью. Колебания числа оборо­
тов комплексного машинного агрегата, в свою очередь, затрудняют стабилиза­
цию технологического режима.

Третьим недостатком схемы является тот факт, что высокотемпературная 
каталитическая очистка выхлопного газа служит источником выброса в ат­
мосферу значительных количеств оксида углерода. Этот недостаток приоб­
ретает все большее значение по мере роста требований к охране воздушного 
бассейна.

Первый принципиальный недостаток схемы АК­72 радикально можно 
исправить только путем исключения необходимости розжига реактора при 
пуске агрегата. Устройство для этой цели пусковой камеры сгорания, уста­
новленной параллельно реактору, до или после него (возможные варианты), 
не решает проблемы в полной мере, так как в этом случае не отпадает необ­
ходимость разогрева катализатора в реакторе до высоких температур (650–
750°С) перед розжигом контактных аппаратов. Это объясняется тем, что при 
переходе с камер сгорания на «холодный» катализатор при его розжиге резко 
снизится температура газа перед турбиной. В то же время наличие камеры 
сгорания по любому варианту существенно усложняет схему и процесс пуска 
агрегата.

Полным решением этого вопроса была бы установка на валах ГТТ­12 до­
статочно мощных двигателей, которые позволили бы вывести комплексный 
машинный агрегат на рабочие обороты при температуре выхлопного газа перед 
газовой турбиной 480–500°С, т. е. при температуре, которую можно получить 
в подогревателе выхлопных газов без включения реактора.

Были проработаны варианты с электродвигателями и конденсационны­
ми паровыми турбинами указанной мощности на каждом валу. Оба вари­
анта имеют существенные недостатки (неэкономичность конденсационных 
паровых турбин, сложность регулирования оборотов при использовании 
электродвигателей и т. д.). Таким образом, сохранение в схеме высокотем­
пературной каталитической очистки не дает удовлетворительного решения 
проблемы.

2.7. Отличия мОдернизирОВаннОгО  
агрегата ак-72м От ак-72

Полное устранение отмеченных недостатков достигается в случае исключе­
ния из схемы высокотемпературной каталитической очистки и осуществления 
подогрева выхлопного газа от 50 до 760°С в подогревателе выхлопных газов. По­
этому отличием схемы АК­72М от АК­72 является замена высокотемпературного 
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каталитического восстановления оксидов азота природным газом на паллади­
рованном катализаторе АПК­2 на низкотемпературное селективное каталити­
ческое восстановление оксидов азота аммиаком с использованием ванадиево­
го катализатора АВК­10 (АВК­10М) либо алюмомедьцинкового катализатора 
(АМЦ­10).

Преимущества такого варианта заключаются в следующем:
в составе ГТТ­12 сохраняется пусковой двигатель (паровая турбина) не­•	
большой мощности;
резко упрощается пуск ГТТ­12 и агрегата в целом, так как температура газа •	
перед турбиной может стабильно поддерживаться как при работе агрегата 
на воздухе, так и при переходе на производство кислоты;
исключается жесткая связь работы комплексного машинного агрегата •	
и технологии; колебания технологического режима и содержания кислоро­
да в выхлопных газах не влияют на поддержание стабильной температуры 
перед турбиной; она зависит только от работы подогревателя, которая от­
личается высокой стабильностью;
исключается применение катализатора из дефицитного драгоценного ме­•	
талла (палладия);
исключается потребность в природном газе с давлением не ниже 1,47 МПа •	
и с содержанием серы не выше 20 мг/м3 в пересчете на H2S, что в отдельных 
случаях связано с сооружением дожимающей компрессионной установки 
и сероочистки;
выхлопные газы содержат в целом меньше вредных веществ — концентра­•	
ции СО и СН4 снижаются соответственно на 0,15 и 0,2 об.%; добавление ам­
миака до 0,01 об.%;
уменьшается на 15% расход природного газа;•	
исключается потенциальная опасность повышения температуры выхлоп­•	
ных газов на входе в турбину более 800°С с выводом из строя турбины или 
реактора каталитической очистки.
Учитывая перечисленные преимущества, этот вариант и был принят для 

модернизации агрегата АК­72.
Принципиальным отличием схемы АК­72М от АК­72 является обеспечение 

более глубокой абсорбции оксидов азота за счет использования в абсорбцион­
ной колонне для отвода тепла на верхних тарелках (с 13­й по 25­ю) захоложен­
ной воды, поступающей со стадии испарения жидкого аммиака.

В схеме АК­72 (рис. 26) захоложенная вода используется для охлаждения 
нитрозного газа перед нагнетателем (контур: циркуляционный насос поз. Н­1 →
подогреватель захоложенной воды поз. ПЗВ → испарители жидкого аммиака 
поз. ИЖА1, 2 → холодильник азотной кислоты поз. ХАК2 → циркуляционный 
насос поз. Н­1).

В схеме АК­72М (рис. 41) захоложенная вода циркулирует по циклу: на­
сос поз. Н­1 → змеевики 13–25–й тарелок абсорбционной колонны поз. АК →
подогреватель поз. ПЗВ → испарители поз. ИЖА1, 2 → насос поз. Н­1. 
Охлаждение 13–25­й тарелок абсорбционной колонны захоложенной водой 
позволяет снизить содержание оксидов азота в выхлопных газах после ко­
лонны.
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Увеличение полезного съема тепла нитрозных газов в схеме АК­72М требу­
ет существенного развития теплообменной поверхности, а следовательно, и ме­
таллоемкости оборудования, однако это в целом окупается в связи с подорожа­
нием энергоресурсов. Поэтому принципиальными отличиями схемы АК­72М 
(по сравнению со схемой АК­72) являются также:

установка дополнительного экономайзера в составе котла­утилизатора •	
(поз. ВЭ2);
увеличение в 1,8 раза поверхности подогревателя деаэрированной воды •	
(поз. ХНГ3);
увеличение на 33% поверхности подогревателя частично обессоленной •	
воды (поз. ПЧОВ);
увеличение теплообменной поверхности холодильников азотной кислоты, •	
циркулирующей через газовый промыватель (поз. ХАК1, 2), для обеспече­
ния температуры нитрозного газа на входе в нагнетатель (65°С) при отводе 
тепла, выделяющегося в газовом промывателе, только с помощью оборот­
ной воды, температура которой летом достигает 28°С;
исключение необходимости разделения оборотной воды на цикл высоко­•	
го и низкого давления (так как верхние тарелки абсорбционной колонны 
охлаждаются захоложенной водой), что упрощает насосное хозяйство во­
дооборотного цикла.
Увеличение глубины утилизации тепла нитрозных газов на выработку пара 

позволило также соответственно снизить расход оборотной воды. Сохранение 
теплообменной поверхности холодильников­конденсаторов при уменьшении 
тепловой нагрузки на них позволило принять более высокий нагрев оборотной 
воды в агрегате — на 10°С вместо 7°С в агрегате АК­72. Это дало дополнитель­
ное снижение расхода оборотной воды. В целом за счет снижения расхода при­
родного газа, оборотной воды и увеличения выдачи пара уменьшение энергоза­
трат в агрегате АК­72М по сравнению с агрегатом АК­72 составило ≈ 14,5%.

2.8. Описание технОлОгическОй схемы ак-72м

Технологическая схема агрегата АК­72М изображена на рисунке 41. Отме­
тим лишь ее существенные отличия от схемы агрегата АК­72 (рис. 26), связан­
ные с вышеперечисленными изменениями.

Условные изображения трубопроводов на технологической схеме производ­
ства неконцентрированной азотной кислоты АК­72М (рис. 41) соответствуют 
рисунку 26 (технологическая схема производства неконцентрированной азот­
ной кислоты АК­72) за исключением ВО1 — вода оборотная (контур 1); ВО2 — 
вода оборотная (контур 1).

Перечень основных составных частей и элементов на технологической схе­
ме производства неконцентрированной азотной кислоты АК­72М (рис. 41) со­
ответствует рисунку 26 (технологическая схема производства неконцентриро­
ванной азотной кислоты АК­72).

подготовка и сжатие воздуха
Стадия подготовки и сжатия воздуха в схеме АК­72М аналогична схеме 

АК­72, описанной выше.
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показатели технологического режима,  
измененные по сравнению с показателями агрегата ак-72

Основные показатели нормы

Температура, °С:
нитрозного газа:

на выходе из котла­утилизатора не более 360
на выходе из экономайзера не более 195
на выходе из подогревателя питательной воды 140
на выходе из подогревателя выхлопных газов 750–770
на входе в реактор каталитической очистки 290–300
на выходе из реактора каталитической очистки 290–310
после подогревателя перед выхлопной трубой 160–180
питательной воды на входе в дополнительный экономайзер 155–165

Расходные коэффициенты на 1 т 100%­ной азотной кислоты:
аммиак жидкий (100%­ный), (включая расход на 
каталитическую очистку выхлопного газа), кг

290

Платиноидный катализатор, безвозвратные потери, г: 0,125
алюмомедьцинковый катализатор (АМЦ) 14

рис. 41
Технологическая схема производства неконцентрированной азотной кислоты АК­72М
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Основные показатели нормы

Вода, м3:
химически очищенная (обессоленная) вода 1,66
конденсат водяного пара 0,35
оборотная охлаждающая вода (нагрев на 10°С) 85

Природный газ, м3 81
Электроэнергия (без водооборотного цикла), кВт⋅ч 15,0
Выдача пара в заводскую сеть, ГДж 4,89

подготовка газообразного аммиака
Жидкий аммиак, поступающий в цех из заводской сети, разделяется на два 

потока. Основная его часть, за исключением небольшого количества, отбирае­
мого на каталитическую селективную очистку выхлопных газов, направляется 
в два параллельно работающих испарителя поз. ИЖА1, 2. Для испарения жид­
кого аммиака в испарителях используется тепло захоложенной воды, цирку­
лирующей по циклу: насос поз. Н­1 → змеевики 13–25­й тарелок абсорбцион­
ной колонны поз. АК → подогреватель поз. ПЗВ → испаритель поз. ИЖА1, 2 →
насос поз. Н­1. Захоложенная вода охлаждается в испарителях поз. ИЖА1, 2 
до температуры 16–20°С и нагревается в абсорбционной колонне поз. АК до 
20–35°С. Далее аналогично схеме АК­72, описанной выше.

подготовка аммиачно-воздушной смеси и конверсия аммиака
Стадия аналогична схеме АК­72.
утилизация тепла производства и охлаждение нитрозного газа
Дополнительный водяной экономайзер поз. ВО2 котла­утилизатора уста­

навливается между первым экономайзером поз. ВО1 и подогревателем хими­
чески очищенной воды поз. ПЧОВ. Питательная вода из холодильника ни­
трозного газа поз. ХНГ3, установленного после нагнетателя нитрозного газа 
поз. НН, поступает при температуре 155–165°С в дополнительный экономай­
зер поз. ВЭ2, нагревается в нем до 230°С и поступает в первый по ходу газа эко­
номайзер поз. ВЭ1, где нагревается до 250–260°С. Нитрозный газ на выходе из 
первого экономайзера поз. ВЭ1 охлажден до 250–260°С, а из дополнительного 
экономайзера поз. ВЭ2 до 185–195°С.

Установка дополнительного экономайзера поз. ВЭ2 позволяет не только 
увеличить полезное использование тепла, но и улучшить условия эксплуа­
тации подогревателя поз. ПЧОВ (предотвратить перегрев воды в нем выше 
100°С). На выходе из подогревателя поз. ПЧОВ температура нитрозного газа 
составляет 105–110°С, вследствие чего уменьшается тепловая нагрузка на 
холодильник­конденсатор поз. ХНГ1 и соответственно расход охлаждающей 
воды. Нитрозный газ в водяном холодильнике нитрозного газа 1­й ступени 
поз. ХНГ1 охлаждается до температуры 55–65°С и поступает в газовый про­
мыватель поз. ГП (рис. 42).

Путем увеличения поверхности теплообмена подогревателя питательной 
воды поз. ХНГ3 снижена температура нитрозного газа на выходе из него со 
160–165 до 135–145°С и уменьшена поверхность теплообмена холодильника­

П р о д о л ж е н и е  т а б л.
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конденсатора ХНГ2; соответственно уменьшается и расход оборотной воды. 
Температура питательной воды на выходе из подогревателя поз. ХНГ3 возрос­
ла со 145–150 до 155–165°С.

Охлаждение и промывка нитрозного газа
В схеме АК­72М установлен односекционный газовый промыватель поз. ГП 

с четырьмя тарелками провального типа. В холодильнике 1­й ступени азотная 
кислота, орошающая газовый промыватель, охлаждается оборотной водой до 
температуры 50–55°С, в холодильнике 2­й ступени — до 35–40°С. Оборотная 
вода поступает последовательно сначала в холодильник поз. ХАК2, а затем 
в холодильник поз. ХАК1. Для обеспечения температуры нитрозного газа на 
входе в нагнетатель (65°С) только с помощью оборотной воды в схеме АК­72М 
по сравнению с АК­72 увеличена теплообменная поверхность холодильников 
азотной кислоты (поз. ХАК1, 2).

Уровень в кубовой части газового промывателя регулируется путем выдачи 
азотной кислоты из промывателя на 6–11­ю тарелки абсорбционной колонны 
поз. АК в зависимости от концентрации кислоты.

абсорбция оксидов азота
В змеевики тарелок абсорбционной колонны поз. АК, с 1­й по 12­ю, подает­

ся оборотная вода с температурой не выше 27°С. В змеевики тарелок с 13­й по 
25­ю подается захоложенная вода с температурой не выше 20°С. 20 верхних та­
релок охлаждения не имеют. Далее аналогично схеме АК­72, описанной выше.

каталитическая очистка выхлопных газов от остаточных оксидов азота
После ловушки с подогревателем поз. Л выхлопной газ направляется в зону 

регенерации блока нагрева газа поз. ПВГ, где нагревается очищенным вы­
хлопным газом, поступающим с температурой 370–420°С и давлением 0,003–
0,005 МПа из газовой турбины поз. ГТ комплексного машинного агрегата. Из 
зоны регенерации выхлопные газы с температурой 260–300°С поступают в ре­
актор каталитической очистки поз. РКО (рис. 43) на низкотемпературное вос­
становление с использованием газообразного аммиака в качестве восстанови­
теля.

Жидкий аммиак отбирается из линии аммиака перед испарителями 
поз. ИЖА1, 2 и подается в ресивер поз. РА. Испарение жидкого аммиака про­
исходит в ресивере поз. РА паром давлением 0,98 МПа, который подается 
в паровую рубашку ресивера. Газообразный аммиак направляется в фильтр 
газообразного аммиака поз. ФГА2, где подвергается очистке от механических 
примесей. Из фильтра газообразный аммиак направляется в паровой перегре­
ватель поз. ПГА3, где используется пар с давлением 0,98 МПа и температурой 
220–250°С. Далее газообразный аммиак с температурой 150–200°С поступает 
в смесительное устройство, смонтированное в трубопроводе выхлопного газа.

Смешанный с аммиаком выхлопной газ поступает в горизонтальный одно­
полочный реактор каталитической очистки поз. РКО, где на алюмомедьцинко­
вом катализаторе (АМЦ­10) происходит селективная очистка выхлопного газа 
от оксидов азота по реакциям (68, 69).

Для обеспечения очистки выхлопного газа до концентрации оксидов азота 
не более 0,005 об.% с учетом проскока аммиака и побочных реакций необхо­
дим 10–20% избыток аммиака сверх стехиометрического количества.
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Нагревшись на 10°С, очищенный выхлопной газ с температурой 265–310°С 
из реактора каталитической очистки поз. РКО направляется в конвективную 
зону блока нагрева газов поз. ПВГ (рис. 44).

Блок нагрева поз. ПВГ состоит из:
регенеративной зоны нагрева выхлопного газа;•	
конвективной зоны нагрева выхлопного газа;•	
радиантной зоны нагрева выхлопного газа;•	
воздухоподогревателя с вентилятором поддува воздуха в топочное устрой­•	
ство.
Выхлопной газ, пройдя каталитическую очистку, поступает последователь­

но в конвективную и радиантную зоны, где нагрев осуществляется топочными 
газами, образующимися в результате сжигания природного газа.

Из радиантной зоны подогревателя поз. ПВГ очищенный выхлопной газ 
с температурой 750–770°С направляется в рекуперативную газовую турбину 
поз. НН, где расширяется до давления 0,003–0,005 МПа с понижением темпе­
ратуры до 370–420°С. С этой температурой очищенный выхлопной газ возвра­
щается в зону регенерации блока нагрева газов поз. ПВГ.

Вентилятором воздух через воздухоподогреватель, обогреваемый топоч­
ными газами, подается в топочное устройство для сжигания природного газа. 
Необходимое разрежение в зоне горелок топочного устройства создается есте­
ственной тягой выхлопной трубы высотой 150 м. В смесительной камере пе­
ремешиваются топочный газ с очищенным выхлопным газом после регенера­
тивной зоны. Температура газов на выходе из блока нагрева газов поз. ПВГ 
в выхлопную трубу — 160–180°С.

Оборотное водоснабжение
Технологический процесс водооборотного цикла состоит из следующих ста­

дий:
подача отработанной оборотной воды на градирню;•	
охлаждение оборотной воды на градирне;•	
подача охлаждающей воды на технологию.•	
Вода из чаши градирни поступает на насосы поз. Н­7, Н­8, которыми под 

давлением 0,5–0,65 МПа подается в змеевики абсорбционной колонны поз. АК, 
теплообменники поз. ХНГ1­2, ХАК1­2, ХЧОВ; К. По водоводу № 1 насосом 
поз. Н­7 обратная вода подается на теплообменники поз. ХНГ1 и ХАК1–2, а по 
водоводу № 2 — насосом поз. Н­8 на теплообменники поз. АК (с 1­й по 12­ю 
тарелки), ХЧОВ; К; ХНГ2.

комплексный машинный агрегат
В состав комплексного машинного агрегата входят:
воздушный компрессор поз. ОК;•	
газовая турбина поз. ГТ;•	
нитрозный нагнетатель поз. НН;•	
паровые турбины поз. ПТ.•	
Газовая турбина состоит из турбины высокого давления (ТВД) и турбины 

низкого давления (ТНД), расположенных в общем корпусе и сообщающихся по 
газовому пространству. Валы паровой турбины поз. ПТ1, нитрозного нагнета­
теля поз. НН и ТВД связаны между собой муфтами. Воздушный компрессор 
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поз. ОК и ТНД имеют общий вал, который через муфту связан с валом паровой 
турбины поз. ПТ2. Паровая турбина поз. ПТ1 вместе с газовой турбиной поз. ГТ 
служат для поддержания оборотов нитрозного нагнетателя. После набора но­
минальных оборотов нагнетателя поз. НН баланс энергии на валах замыкается 
подачей пара 3,9 МПа в газовый тракт, при этом паровая турбина поз. ПТ2 ра­
ботает в вентиляционном режиме.

Для привода паровых турбин используется пар с давлением 3,9 МПа 
и температурой 330–440°С, поступающий из сети или выработанный в котле­
утилизаторе поз. КУ. Отработанный в паровой турбине пар с давлением 
0,98 МПа и температурой 300–310°С направляется на собственные нужды 
и в заводскую сеть.

Воздушный компрессор поз. ОК служит для сжатия атмосферного воздуха 
перед подачей его в контактные аппараты поз. КА и приводится во вращение 
турбиной низкого давления, паровой турбиной поз. ПТ2 и подачей пара давле­
нием 3,9 МПа в газовый тракт после реактора поз. РКО при помощи клапана на 
этой линии. Атмосферный воздух с температурой, равной температуре окру­
жающей среды, и разрежением 2,0–3,5 кПа поступает в компрессор поз. ОК. 
При сжатии давление воздуха увеличивается до 0,25–0,37 МПа и температура 
повышается до 130–205°С.

Нитрозный нагнетатель поз. НН предназначен для сжатия нитрозного 
газа и приводится во вращение турбиной высокого давления и паровой тур­
биной поз. ПТ1. Нитрозный газ с температурой не более 65°С и с давлением 
0,2–0,3 МПа поступает в нитрозный нагнетатель, где он сжимается до давле­
ния 0,8–1,16 МПа с повышением температуры до 210–220°С в зависимости от 
частоты вращения осевого компрессора и нитрозного нагнетателя. Номиналь­
ная частота вращения вала нитрозного нагнетателя 5000 об/мин, допускается 
повышение частоты вращения до 5100 об/мин.

Газовая турбина поз. ГТ приводится во вращение за счет рекуперации 
энергии очищенного выхлопного газа, который поступает в турбину с темпе­
ратурой 750–770°С. Охлаждение газовой турбины осуществляется очищен­
ным выхлопным газом, отбираемым после реактора поз. РКО. Общий расход 
очищенного выхлопного газа на охлаждение газовой турбины регулируется 
электрозадвижкой с ЦПУ. Одна часть очищенного выхлопного газа поступа­
ет на охлаждение корпуса газовой турбины, другая — на охлаждение ротора 
газовой турбины.

В соответствии с модернизацией технологической схемы изменена также 
компоновка оборудования. Блок испарения жидкого аммиака располагается 
рядом с абсорбционной колонной; приближен к машине ГТТ­12М блок нагре­
вания выхлопных газов. Помещение ЦПУ и электроподстанции пристроено 
сбоку машинного зала, что позволяет резко сократить протяженность трасс 
КИП и электрокабелей, а также маршруты обслуживающего персонала (осо­
бенно при строительстве двух агрегатов АК­72М в одном комплексе).

Сохранено размещение контактных аппаратов в машинном зале, однако 
предусмотрена возможность без изменения компоновки установить стенку 
между машиной и контактными аппаратами, что позволит в южных районах 
разместить контактные аппараты на открытой площадке под навесом.
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2.9. мОдернизация ОбОрудОВания В схеме ак-72м

Промыватель нитрозного газа (рис. 42, поз. ГП, рис. 41) предназначен 
для охлаждения нитрозных газов и промывки их от аммонийных солей. Диа­
метр — 4000 мм. Высота — 12 650 мм. Среда: нитрозный газ, азотная кислота. 
Рабочая температура в аппарате — 25–125°С. Рабочее давление — 0,37 МПа. 
В аппарате 4 промывных тарелки и насадка из гофрированной ленты.

В головном агрегате АК­72 был установлен однопоточный по газу и жидко­
сти промыватель с провальными тарелками. В последующих агрегатах с целью 
снижения уноса брызг жидкости в нитрозном нагнетателе устанавливали двух­
поточный промыватель с ситчатыми переливными тарелками. Сопоставление 
результатов работы промывателей обеих конструкций показало, что усложне­
ние промывателя неоправданно, поэтому в модернизированном агрегате АК­
72М установлен однопоточный промыватель, изображенный на рисунке 42.

Диаметр корпуса промывателя равен 4 м. Промыватель снабжен четырь­
мя ситчатыми провальными тарелками с отверстиями диаметром 5 мм, шаг 
отверстий — 8 мм, свободное сечение тарелок — 37%. Между 2­й и 3­й, 3­й 
и 4­й тарелками уложены слои регулярной насадки, состоящие из шести рядов 

рис. 42
Промыватель нитрозного газа:

А — вход нитрозного газа; Б — выход нитрозного газа; 
В — вход азотной кислоты; Г — выход азотной кисло­
ты; Д1, 2 — для уровнемера; Е1–5, Ж — люк; З — выход 
азотной кислоты; И — вход продувочных газов; К1–3, 
Л, М– вход азотной кислоты; Н — для отбора проб; 
О1–4 — для термопары; 1 — распределитель газа; 2 — 
корпус; 3 — ситчатые тарелки; 4 — насадка; 5 — рас­
пределитель жидкости; 6 — брызгоотбойник.
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пакетов, изготовленных из гофрированных лент М­0 размером 0,2×7,5. Общая 
высота пакета — 440 мм. Гофры на смежных лентах наклонены к оси колонны 
в противоположные стороны под углом к вертикали 22° и 30°. В верхней части 
промывателя установлен брызгоотбойник в виде слоя регулярной насадки ана­
логичных характеристик.

Нитрозный газ входит в промыватель через распределитель и проходит сни­
зу вверх со скоростью 1,4 м/с. Циркулирующая 40–45%­ная азотная кислота 
поступает на верхнюю тарелку через распределитель жидкости. Плотность 
орошения — 17–19 м3/м2.

Геометрические параметры провальных тарелок выбраны из расчета устой­
чивой работы промывателя в диапазоне нагрузок 70–115% от номинального 
значения.

Реактор каталитической очистки (рис. 43, поз. РКО, рис. 41) предназна­
чен для каталитической очистки хвостовых газов от оксидов азота с использо­
ванием в качестве газа­восстановителя аммиака.

В модернизированном агрегате применена низкотемпературная каталити­
ческая очистка с помощью аммиака при температуре 280–300°С. После очист­
ки газ нагревается в блоке нагрева газа до 760°С.

В литературе имеются сведения, что при температурах выше 650°С оксиды 
ванадия, если они присутствуют в газе, вызывают интенсивную коррозию не­
ржавеющей стали. При содержании в отложениях до 0,1 мас.% оксидов вана­
дия коррозия достигает 0,5 мм/год. Хотя в выхлопном газе агрегата АК­72М 
пыль катализатора содержит пентоксид ванадия на несколько порядков мень­
ше, сочли целесообразным отказаться от использования ванадиевого катализа­
тора типа АВК и применять алюмоцинкмедный катализатор.

Корпус реактора, изображенного на рисунке 43, представляет собой гори­
зонтальную цилиндрическую обечайку диаметром 3,8 м с эллиптическими 
днищами, длина реактора 8 м. На колосниках расположен слой катализатора. 
Выхлопной газ входит в реактор сверху и проходит распределитель газа из пер­
форированного листа. Очищенный газ выходит снизу.

Блок подогрева выхлопных газов БНГ­172 (рис. 44, поз. ПВГ, рис. 41) пред­
назначен для нагревания выхлопных газов от 50 до 760–780°С за счет тепла 
охлаждения расширенных выхлопных газов и тепла сжигания природного газа 
в топке радиационной части подогревателя.

Холодные выхлопные газы из абсорбционной колонны поступают в ре­
генеративную зону нагрева выхлопного газа, которая состоит из четырех 
U­образных теплообменников. Поверхность теплообмена одного теплообмен­
ника — 1025 м2. Число труб в теплообменнике — 471 шт. Диаметр и толщина 
стенки труб — 45×2 мм, длина — 16 м. Выхлопной газ нагревается от 50 до 
290°С за счет тепла расширенных выхлопных газов после турбины, которые при 
этом охлаждаются от 370 до 146°С, смешиваются с топочными газами и выбра­
сываются в выхлопную трубу. Нагретые до 290°С выхлопные газы поступают 
вначале в реактор каталитической очистки, а затем в конвективный подогре­
ватель, который представляет собой U­образный теплообменник, поверхность 
которого составляет 767 м2. В нем расположена 191 труба диаметром 83×3 мм 
и длиной 16 м. Здесь выхлопной газ нагревается от 290 до 453°С топочными 
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газами, поступающими из радиантной зоны нагрева выхлопного газа при тем­
пературе 935°С. Топочные газы охлаждаются до 390°С и далее поступают на 
обогрев воздухонагревателя.

Нагретый до 453°С выхлопной газ по коллектору поступает в радиантную 
зону, которая состоит из двух ветвей. Каждая ветвь включает 80 труб диаметром 

рис. 43
Реактор каталитической 

очистки:
А — вход газа; Б — выход газа; В1, 2, 
Г1, 2 — люк; Д1, 6 — для отбора проб; 
1 — распределитель газа; 2 — кор­
пус; 3 — верхняя решетка; 4 — ре­
шетка; 5 — катализатор; 6 — балка; 
7 — опора; 8 — защитный колпак; 
9 — болт фундаментный; 10 — опо­
ра; 11 — устройство заземления.
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83×8 мм и высотой 11,5 м. Средняя температура стенки труб — 862°С. Поверх­
ность нагрева радиантной зоны — 480 м2. Выхлопной газ нагревается до 760–
780°С и по футерованному коллектору направляется в газовую турбину.

Обогрев радиантной зоны подогревателя осуществляется продуктами сго­
рания природного газа, который поступает в диффузионные горелки. Горелки 

рис. 44
Блок подогрева выхлопных газов:

1 — регенеративная зона нагрева выхлопного газа; 2 — конвективная зона нагрева выхлопного газа; 
3 — радиантная зона нагрева выхлопного газа; 4 — воздухоподогреватель; 5 — горелки; 6 — шибер; 
7 — дымоход.
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установлены в нижней части подогревателя в три ряда по обе стороны верти­
кальных ветвей (в боковых рядах по 10 горелок, в среднем — 15). Расход при­
родного газа 3500 м3/ч. К горелкам по коллекторам подводится воздух, нагре­
тый до 207°С в воздухонагревателе. Воздух нагнетается в воздухонагреватель 
вентилятором; расход воздуха — 39 200 м3/ч.

Воздухоподогреватель представляет собой двухсекционный теплообмен­
ник, в трубах движется топочной газ, в межтрубном пространстве — воздух. 
Поверхность теплообмена — 383 м2, диаметр труб — 38×2,5 мм, их длина — 
3,4 м, число труб — 1980, материал — углеродистая сталь. С помощью воз­
духоподогревателя глубже утилизируется тепло уходящих топочных газов 
и снижается расход топлива. Температура выбрасываемых выхлопных газов 
снижается с 210°С в агрегате АК­72 до 170°С в АК­72М.

Выходя из воздухоподогревателя, топочные газы при температуре 250°С 
смешиваются с выхлопными газами и выбрасываются через выхлопную трубу 
при температуре 170°С.

Разрежение в топке радиационной части создается за счет тяги выхлопной 
трубы. Разрежение в топке регулируется шибером с автоматическим управле­
нием. Горелки могут работать на воздухе, подсасываемом из атмосферы, т. е. 
при остановленном вентиляторе. Размеры радиационной камеры в плане — 
16,5×5,7 м, высота — 10,5 м, стенки выполнены из углеродистой стали и футе­
рованы легковесным муллитокремнеземистым кирпичом МКРЛ­0,8. Размеры 
камеры регенератора в плане — 15,5×2,1 м, высота — 10 м, стенки выполнены 
из углеродистой стали и футерованы торкретбетоном. Размеры камеры кон­
вективного подогревателя в плане — 16,5×3,1 м, высота — 4,0 м, стенки вы­
полнены из углеродистой стали, футерованы бетоном на основе глиноземистого 
цемента.
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расчеты материальных 
и теплОВых балансОВ ОснОВных 
стадий пОлучения азОтнОй 
кислОты пО схеме укл-7

3.1.  материальный и теплОВОй балансы прОцесса 
Окисления аммиака кислОрОдОм ВОздуха

Исходные данные для расчета:
производительность агрегата — 120 тыс. т моногидрата в год;•	
расчетный режим времени работы агрегата — 330 рабочих дней в году, •	
24 часа в сутки;
давление в системе — 0,716 МПа;•	
температура наружного воздуха — 20•	 °С;
содержание аммиака в АВС — 10,5 об.%;•	
селективность катализатора — не менее 93,5%;•	
степень абсорбции оксидов азота — 98%;•	
содержание кислорода в газах после абсорбционной колонны — 2,5 об.%;•	
температура АВС на входе в контактный аппарат — 220•	 °С.
Суммарную реакцию получения азотной кислоты из аммиака и кислорода 

воздуха (без учета побочных реакций, проходящих с образованием элементар­
ного азота и других соединений) можно выразить уравнением:

                      

NH O HNO H O
ã ìîëü ã ìîëü ã ìîëü ã ìîëü

3
17

2
2 32

3
63

2
18

0

2

298

/ / / /

(

+ = +
⋅

∆rH ))) , / .= −412 98 êÄæ ìîëü
(70)

Проектная производительность агрегата УКЛ­7 составляет 120 000 т в год 
(в пересчете на моногидрат HNO3) или

120 000,00/330/24 ⋅ 1000,00 = 15 151,52 кг/ч 100,00%­ной HNO3,

где 330 — количество рабочих дней в году.
Массовый расход аммиака, теоретически необходимого для получения 

15 151,52 кг/ч 100,00%­ной азотной кислоты, согласно суммарному уравне­
нию реакции (70):

m
m M

MNH  òåîð
HNO NH

HNO
 êã ÷

3

3 3

3

15151 52 17
63

4088 51.

,
, / ,∑ =

⋅
= ⋅ =

где mHNO3
 — производительность установки по моногидрату азотной кисло­

ты, кг/ч; M MNH HNO3 3
,  (17 и 63) — молярные массы аммиака и азотной кисло­

ты соответственно, г/моль.

Г
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а
в

а
 

3
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Практический массовый расход аммиака, подаваемого на стадию окисления 
аммиака кислородом воздуха, согласно суммарному уравнению реакции (70):

m
m

k a
NH

NH òåîð  êã ÷
3

3 4088 51
0 9350 0 9800

4461 98∑
∑

=
⋅

=
⋅

=. ,
, ,

, / ,
η η

где ηk — степень превращения аммиака в NO на катализаторе (селективность 
катализатора), д. е; ηa — степень абсорбции оксидов азота, д. е.

Практический объемный расход аммиака согласно суммарному уравнению 
реакции (70):

V
m

MNH
NH

NH

3
3

3

3

5879,31íì /÷,∑
∑

=
⋅

= ⋅ =
22 4 4461 98 22 4

17

, , ,

где 22,4 — мольный объем газа при нормальных условиях, нл/моль.
Массовый расход кислорода, необходимого для окисления 4461,98 кг/ч ам­

миака, согласно суммарному уравнению реакции (70):

m
m M

MÎ
NH Î

NH
êã ÷

2

3 2

3

2 4461 98 2 32
17

16798 04∑
∑

=
⋅ ⋅

= ⋅ ⋅ =, , / ,

где MÎ2
 (32) — молярная масса кислорода, г/моль.

Объемный расход кислорода согласно суммарному уравнению реакции (70):

VÎ  íì ÷
2

16798 04 22 4
32

11758 63 3∑ = ⋅ =, ,
, / .

В технических расчетах принято, что сухой воздух содержит 79,00 об.% 
азота и 21,00 об.% кислорода, часто учитывается также содержание влаги. 
С сухим воздухом на стадию окисления аммиака согласно суммарному уравне­
нию реакции (70) должно подаваться азота:

V
V

N
Î íì ÷

2

2
79 00

21 00
11758 63 79 00

21 00
44 234 85 3∑

∑

=
⋅

= ⋅ =
,

,
, ,
,

, / .

Массовый расход азота согласно суммарному уравнению реакции (70):

mN êã ÷
2

44 234 85 28
22 4

55293 56∑ = ⋅ =,
,

, / .

На стадию окисления аммиака согласно суммарному уравнению реакции 
(70) должно подаваться сухого воздуха:

Vâîçäóõà íì ÷∑ = + =11758 63 44 234 85 55 993 48 3, , , / ;

mâîçäóõà êã ÷∑ = + =16798 04 55293 56 72 091 60, , , / .

Содержание водяных паров в воздухе при 20°С составляет 14,70 г/кг сухого 
воздуха (приложение, табл. 1). Тогда с сухим воздухом вводится водяных паров:

mÍ Î

 
 êã ÷

2

72 091 60 14 70
1000

1059 75∑ = ⋅ =, ,
, / ;

VÍ Î íì ÷
2

1059 75 22 4
18

1318 80 3∑ = ⋅ =, , , / .
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Таким образом, на стадию окисления аммиака согласно суммарному урав­
нению реакции (70) для получения 15 151,52 кг/ч 100,00%­ной азотной кисло­
ты должно подаваться:

влажного воздуха:•	
Vâëàæíîãî âîçäóõà íì ÷∑ = + + =11758 63 44 234 85 1318 80 57 312 28 3, , , , / ;;;

mâëàæíîãî âîçäóõà êã ÷∑ = + + =16798 04 55293 56 1059 75 73151 35, , , , / ;

аммиачно­воздушной смеси:•	
VавÑ  íì ÷∑ = + =5879 31 57 312 28 63191 59 3, , , / ;

mавÑ  êã ÷∑ = + =4461 98 73151 35 77 613 33, , , / .

Состав влажного воздуха, об.%:
O•	 2: 11 758,63/57 312,28 ⋅ 100,00 = 20,52;
N•	 2: 44 234,85/57 312,28 ⋅ 100,00 = 77,18;
H•	 2O: 1318,80/57 312,28 ⋅ 100,00 = 2,30.
Состав аммиачно­воздушной смеси, об.% (табл. 3):
NH•	 3: 5879,31/63 191,59 ⋅ 100,00 = 9,30;
O•	 2: 11 758,63/63 191,59 ⋅ 100,00 = 18,61;
N•	 2: 44 234,85/63 191,59 ⋅ 100,00 = 70,00;
H•	 2O: 1318,80/63 191,59 ⋅ 100,00 = 2,09.

Т а б л и ц а  3

расход и состав аммиачно-воздушной смеси согласно стехиометрии уравнения реакции (70) 
для получения 120 000 т/г 100,00%-ной азотной кислоты

компонент нм3/ч об.% 
(возд.)

об.% 
(аВс) кг/ч мас.% 

(возд.)
мас.% 
(аВс) кмоль/ч

1) NH3 5879,31 9,30 4 461,98 5,75 262,47

2) Воздух, в т. ч.: 57 312,28 100,00 90,70 73 151,35 100,00 94,25 2558,59
O2 11 758,63 20,52 18,61 16 798,04 22,96 21,64 524,94
N2 44 234,85 77,18 70,00 55 293,56 75,59 71,24 1974,77
H2O 1318,80 2,30 2,09 1059,75 1,45 1,37 58,88

ВСЕГО: 63 191,59 100,00 77 613,33 100,00 2821,06

Состав влажного воздуха может быть также определен следующим обра­
зом. Уравнение для расчета давления насыщенного водяного пара (упругости 
водяного пара), МПа:

lgР = 4,073 – 1657,4/(Т – 46,13);

Р = 104,073 – 1657,4/(20 + 273 – 46,13) = 0,002287 МПа.
Остаточное давление определяется по формуле

Рост = Рб – Рр,
где Рб — нормальное барометрическое давление, МПа; Рр — разрежение 
в аппарате очистки воздуха (согласно регламентным данным составляет до 
2,00 кПа).



100 Глава 3. Расчеты материальных и тепловых балансов основных стадий получения азотной кислоты

Рост = 0,101325 – 0,002 = 0,099325 МПа.

Содержание водяных паров в воздухе определяется по формуле

αÍ Î
îñò

 
2

100 00= ⋅i
Ð .

, %,

где i — упругость водяных паров в воздухе, МПа.

αÍ Î   îá
2

0 002287
0 099325

100 00 2 30= ⋅ =,
,

, , .%.

Содержание в воздухе N2 и О2:

100,00 – 2,30 = 97,70 об.%.

В сухом воздухе содержится 21,00 об.% О2 и 79,00 об.% N2.
Тогда кислорода во влажном воздухе:

97,70 ⋅ 0,21 = 20,52 об.%.

Азота во влажном воздухе:

97,70 ⋅ 0,79 = 77,18 об.%.

Мольное соотношение [O2 : NH3]: 524,94/262,47 = 2.
Таким образом, концентрация аммиака в аммиачно­воздушной смеси, по­

даваемой на стадию окисления аммиака кислородом воздуха, согласно суммар­
ному уравнению реакции (70) должна составлять 9,30 об.%.

На катализаторных сетках контактного аппарата протекают процессы, 
описываемые следующими уравнениями реакций:

           
4 5 4 63

417
2

5 32 4 30
2

618
NH O NO H O
ã ìîëü ã ìîëü ã ìîëü ã ìîëü⋅ ⋅ ⋅ ⋅

+ = +
/ / / /

∆rrrH0 298 902 06( ) , / ;= − êÄæ ìîëü
 (71)

           
4 3 2 63

417
2

3 32
2

2 28
2

618
NH O NO H O
ã ìîëü ã ìîëü ã ìîëü ã ìîëü⋅ ⋅ ⋅ ⋅

+ = +
/ / / /

∆∆∆rH0 298 1267 10( ) , / .= − êÄæ ìîëü
 (72)

При этом в производственных условиях степень окисления аммиака по ре­
акции (71) (селективность процесса) составляет не менее 93,50%. Принимается 
также, что все побочные реакции на стадии окисления аммиака описываются 
суммарным уравнением (72).

Определение концентрации аммиака в аммично-воздушной смеси соглас-
но стехиометрии реакций (71) и (72)

Объемный расход кислорода, необходимого для окисления 5879,31 нм3/ч 
аммиака, согласно уравнениям реакций (71) и (72):

V V Vk kO NH NH2 3 3

5
4

3
4

1= ⋅ + −∑ ∑η η( ),

где VNH3
 — объемный расход аммиака, нм3/ч; ηk — селективность процесса, 

д. е.
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VO     íì ÷
2

5
4

5879 31 0 9350 3
4

5879 31 1 0 9350 7158 06 3= ⋅ + − =, , , ( , ) , / .

С кислородом воздуха в контактный аппарат должно подаваться —
азота:•	

V
V

N
O N

O
íì ÷

2

2 2

2

7158 06 77 18
20 52

26 922 96 3=
⋅

= ⋅ =
α

α
, ,

,
, / ;

водяных паров:•	

V
V

Í Î
O Í Î

O
íì ÷

2

2 2

2

7158 06 2 30
20 52

802 32 3=
⋅

= ⋅ =
α

α
, ,

,
, / ,

где α α αO N Í Î2 2 2
, ,  (20,52; 77,18; 2,30) — содержание кислорода, азота и водя­

ных паров во влажном воздухе соответственно, об.%.
Объемный расход воздуха, необходимого для окисления 5879,31 нм3/ч ам­

миака, согласно уравнениям реакций (71) и (72):

V V V Vâîçä O N Í Î

íì ÷

= + + =

= + + =
2 2 2

7158 06 26 922 96 802 32 34 883 34 3, , , , / .   

Объемный расход аммиачно­воздушной смеси, поступающей в контактный 
аппарат, согласно уравнениям реакций (71) и (72) (табл. 4):

V V VавÑ NÍ âîçä íì ÷= + = + =
3

5879 31 34 883 34 40762 65 3, , , / .

Т а б л и ц а  4

расход и состав аммиачно-воздушной смеси согласно стехиометрии уравнений реакций (71) 
и (72) для получения 120 000 т/г 100,00%-ной азотной кислоты

компонент нм3/ч об.% кг/ч мас.% кмоль/ч

1) NH3 5879,31 14,42 4461,98 9,11 262,47
2) Воздух, в т. ч.: 34 883,34 85,58 44 524,44 90,89 1557,30

O2 7158,06 17,56 10 225,92 20,88 319,56
N2 26 922,96 66,05 33 653,76 68,70 1201,92
H2O 802,32 1,97 644,76 1,31 35,82

ВСЕГО: 40 762,65 100,00 48 986,42 100,00 1819,77

Концентрация аммиака в аммично­воздушной смеси, согласно стехиоме­
трии реакций (71) и (72):

αNÍ
NÍ

авÑ
îá

3

3 100 00 5879 31
40762 65

100 00 14 42= ⋅ = ⋅ =
V

V
, % ,

,
, % , .%.

Мольное соотношение [O2] : [NH3]:

319,56/262,47 = 1,22.

Однако при соотношении [O2] : [NH3] ≈ 1,25 степень превращения ам­
миака в NO незначительна (рис. 4). Для увеличения выхода NO требуется 
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определенный избыток кислорода, что, естественно, вызывает необходимость 
снижения содержания аммиака в аммиачно­воздушной смеси [1], [16], [26], [29].

Оптимальной концентрацией аммиака является наибольшее его содержа­
ние в аммиачно­воздушной смеси, при котором еще возможен высокий выход 
NO при соотношении [O2] : [NH3] < 2 [1], [16], [26], [29].

Кроме того, смеси аммиака с воздухом и кислородом взрывоопасны. Ниж­
ний и верхний пределы взрывоопасности аммиачно­воздушно­кислородных 
смесей зависят от [1], [16], [26], [29]:

давления в системе;•	
наличия в АВС примесей горючих газов и водяных паров;•	
температуры в системе;•	
размеров реактора.•	
Поэтому в производственных условиях концентрацию аммиака в аммиачно­

воздушной смеси поддерживают в пределах 9,5–11,5 об.%, т. е. мольное соот­
ношение [O2] : [NH3] ≈ 1,7 – 2. Поскольку эти значения выше 9,30 об.% (т. е. 
значения, соответствующего суммарному уравнению реакции (73), — кисло­
род воздуха вводится в недостатке), то в систему перед стадией абсорбции через 
продувочную колонну подается добавочный воздух (рис. 10, 22).

При концентрации аммиака в аммиачно­воздушной смеси 10,50 об.% ее 
расход равен:

VавÑ íì ÷= ⋅ =5879 31 100 00
10 50

55 993 43 3, ,
,

, / .

В контактный аппарат поступает воздуха:

Vâîçä íì ÷. , , , / .= − =55 993 43 5879 31 50114 12 3

Необходимый для производства воздух забирается из атмосферы через воз­
духозаборную трубу и очищается от пыли и механических загрязнений в двух­
ступенчатом фильтре (рис. 10, 11).

С воздухом в контактный аппарат поступает кислорода:

V VO
âîçä

âîçä
O íì

2

2

100 00
50114 12 20 52

100 00
10 283 42 3.

. ,
, ,

,
,= ⋅ = ⋅ =

α
/// ;÷

nO
âîçä êìîëü ÷

2

10 283 42
22 4

459 08. ,
,

, / ;= =

mO êã ÷
2

459 08 32 14 690 56âîçä. , , / ,= ⋅ =

где 20,52 — концентрация кислорода во влажном воздухе, об.%; 22,4 — моль­
ный объем газа при нормальных условиях, нл/моль; 32 — молярная масса кис­
лорода, г/моль.

С воздухом в контактный аппарат поступает азота:

V VN
âîçä

âîçä
N íì

2

2

100 00
50114 12 77 18

100 00
38 678 08.

. ,
, ,

,
,= = ⋅ =

α
333 / ;÷

nN
âîçä êìîëü ÷

2

38 678 08
22 4

1726 70. ,
,

, / ;= =
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mN
âîçä êã ÷

2
1726 70 28 48 347 60. , , / ,= ⋅ =

где 77,18 — концентрация азота во влажном воздухе, об.%; 28 — молярная 
масса азота, г/моль.

С воздухом в контактный аппарат поступает водяных паров:

V VÍ Î
âîçä

âîçä
Í Î íì

2

2

100 00
50114 12 2 30

100 00
1152 62 3.

. ,
, ,

,
, /= = =

α
÷÷÷;

nÍ Î
âîçä êìîëü ÷

2

1152 62
22 4

51 46. ,
,

, / ;= =

mÍ Î
âîçä êã ÷

2
51 46 18 926 28. , , / ,= ⋅ =

где 2,30 — концентрация водяных паров во влажном воздухе, об.%; 18 — мо­
лярная масса водяных паров, г/моль.

состав аммиачно-воздушной смеси, поступающей в контактный аппарат, об. %

компонент доля, об.%

NH3 10,50
О2 10 283,42/55 993,43 ⋅ 100,00 = 18,37
N2 38 678,08/55 993,43 ⋅ 100,00 = 69,08

H2О 1 152,62/55 993,43 ⋅ 100,00 = 2,05
ВСЕГО: 100,00

Массовый расход аммиачно­воздушной смеси, поступающей в контактный 
аппарат:

mАВС = 4461,98 + 14 690,56 + 48 347,60 + 926,28 = 68 426,42 кг/ч.

состав аммиачно-воздушной смеси, поступающей в контактный аппарат, мас.%

компонент доля, об. %

NH3 4461,98/68 426,42 ⋅ 100,00 = 6,52
О2 14 690,56/68 426,42 ⋅ 100,00 = 21,47
N2 48 347,60/68 426,42 ⋅ 100,00 = 70,66

H2О 926,28/68 426,42 ⋅ 100,00 = 1,
ВСЕГО: 100,00

Как отмечалось ранее, основными реакциями, протекающими в контакт­
ном аппарате, являются (71) и (72). При этом, согласно практическим данным, 
по реакции (71) окисляется 93,50% аммиака, а оставшийся аммиак окисляет­
ся по реакции (72). Значение же предельной степени окисления аммиака в NO 
для платиноидных сеток в интервале температур 850–1000°С и давлений 0,5–
3,0 МПа можно определить по уравнению [1]:

αпред = 3,9Т0,46 ⋅ Р –0,02,

где Т — температура на сетках, К; Р — давление в системе, атм. Для агрегата 
УКЛ­7 давление в системе составляет 0,716 МПа. Температура нитрозного газа на 
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выходе с сеток контактного аппарата (согласно расчетам теплового баланса ста­
дии окисления аммиака кислородом воздуха, представленным ниже) равна 879°С.

αпред = 3,9 ⋅ (879 + 273)0,4 ⋅ (0,716/0,1013) –0,02 = 96,02%.

Тогда степень приближения реакции (74) к равновесию:

93 50
96 02

100 00 97 38,
,

, , % .  =

В результате окисления аммиака по реакции (71) образуется NO:

mNO
í ã êã ÷. . , , / , / ;= ⋅ ⋅ =4461 98 0 9350 30 17 7362 27

nNO
í ã êìîëü ÷. . , / , / ;= =7362 27 30 245 41

VNO
í ã   íì ÷. . , , , / ,= ⋅ =245 41 22 4 5497 18 3

где 30 — молярная масса оксида азота (II), г/моль.
В результате окисления аммиака по реакции (72) образуется азота:

4461,98 (1 – 0,9350) 2 ⋅ 28/4/17 = 238,85 кг/ч,

где 28 и 17 — молярные массы азота и аммиака соответственно, г/моль.
Поскольку азот в контактный аппарат также вводится с воздухом, то в ни­

трозном газе его содержится:

mN
í ã êã ÷

2
238 85 48 347 60 48 586 45. . , , , / ;= + =

nN
í ã êìîëü ÷

2
48 586 45 28 1735 23. . , / , / ;= =

VN
í ã íì ÷
2

1735 23 22 4 38 869 15 3. . , , , / ,= ⋅ =

где 28 — молярная масса азота, г/моль.
В результате окисления аммиака по реакциям (71) и (72) образуется водя­

ных паров:

4461,98 ⋅ 6 ⋅ 18/4/17 = 7086,67 кг/ч.

Поскольку водяные пары в контактный аппарат также вводятся с возду­
хом, то в нитрозном газе их содержится:

mÍ Î
í ã êã ÷

2
7086 67 926 28 8012 95. . , , , / ;= + =

nÍ Î
í ã êìîëü ÷

2
8012 95 18 445 16. . , / , / ;= =

VÍ Î
í ã íì ÷
2

445 16 22 4 9971 58 3. . , , , / ,= ⋅ =

где 18 — молярная масса водяных паров, г/моль.
В процессе окисления аммиака по реакциям (71) и (72) расходуется кисло­

рода:
по реакции (71):•	

4461,98 ⋅ 0,9350 ⋅ 5 ⋅ 32/4/17 = 9816,36 кг/ч;
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по реакции (72):•	
4461,98 (1 – 0,9350) 3 ⋅ 32/4/17 = 409,45 кг/ч;

всего:•	
9816,36 + 409,45 = 10 225,81 кг/ч.

В нитрозном газе на выходе из контактного аппарата остается кислорода:

mÎ
í ã êã ÷

2
14 690 56 10 225 81 4464 75. . , , , / ;= − =

nÎ
í ã êìîëü ÷  

2
4464 75 32 139 52. . , / , / ;= =

VÎ
í ã íì ÷  
2

139 52 22 4 3125 25 3. . , , , / ,= ⋅ =

где 32 — молярная масса кислорода, г/моль.
Таким образом, в процессе окисления аммиака образуется нитрозного газа:

mн.г. = 7362,27 + 4464,75 + 48 586,45 + 8012,95 = 68 426,42 кг/ч;

nн.г. = 245,41 + 139,52 + 1735,23 + 445,16 = 2565,32 кмоль/ч;

Vн.г. = 5497,18 + 3125,25 + 38 869,15 + 9971,58 = 57 463,16 нм3/ч.

состав нитрозного газа на выходе из контактного аппарата

компонент об.% мас.%

NО 5497 18
57 463 16

100 00 9 57,
,

, ,= 7362 27
68 426 42

100 00 10 76,
,

, ,=

О2
3125 25

57 463 16
100 00 5 44,

,
, ,= 4464 75

68 426 42
100 00 6 52,

,
, ,=

N2
38869 15
57 463 16

100 00 67 64,
,

, ,= 48586 45
68 426 42

100 00 71 01,
,

, ,=

Н2О 9971 58
57 463 16

, 100 00 17 35
,

, ,= 8012 95
68 426 42

, 100 00 11 71
,

, ,=

ВСЕГО: 100,00 100,00

Мольное соотношение [O2] : [NH3] : 459,08/262,47 = 1,75.
Согласно стехиометрии реакций (74) и (75), для окисления 4461,98 кг/ч ам­

миака в контактный аппарат с воздухом необходимо ввести 10 225,92 кг/ч кисло­
рода (табл. 4). Избыток кислорода относительно стехиометрического количества:

14 690 56 10 225 92
10 225 92

100 00 43 66
, ,

,
, , %.

− =

Коэффициент пересчета с часовой производительности на 1 т моногидрата 
азотной кислоты составляет:

1000,00/15 151,52 = 0,066,

где 15 151,52 — производительность установки, кг/ч 100% HNO3.
Результаты расчета материального баланса заносятся в таблицы 5, 6.
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расчет количества добавочного воздуха, вводимого в систему перед стади-
ей абсорбции через отдувочную колонну

Образующийся при каталитическом окислении аммиака оксид азота (II) 
(NО) является относительно мало реакционноспособным соединением, не реа­
гирующим с водой. Поэтому он должен быть окислен до оксидов высших ва­
лентностей, при взаимодействии которых с водой образуется азотная кислота. 
Суммарное уравнение реакции получения азотной кислоты из NО может быть 
записано в следующем виде:

          

2 1 5 2
2 30

2
1 5 32

2
18

3
2 63

NO O H O HNO
ã ìîëü ã ìîëü ã ìîëü ã ìîë⋅ ⋅ ⋅

+ + =
/ , / / /

,
üüü

êÄæ ìîëü∆rH0 298 69 69( ) , / .= −
(73)

Массовый расход кислорода, теоретически необходимого для получения 
15 151,52 кг/ч 100,00% азотной кислоты, согласно суммарному уравнению ре­
акции (76):

m
m M

MO
ñòåõ HNO O

HNO
ê

2

3 2

3

1 5

2
15151 52 1 5 32

2 63
5772 01.

, , ,
,=

⋅ ⋅
⋅

= ⋅ ⋅
⋅

= ããã ÷/ ,

где MO2
 и MHNO3

 — молярные массы кислорода и азотной кислоты соответ­
ственно, г/моль.

Объемный расход кислорода:

V
m

MO
ñòåõ O

ñòåõ

O
íì ÷

2

2

2

22 4 5772 01 22 4
32

4040 41 3.
. , , , , / .=

⋅
= ⋅ =

Согласно стехиометрии уравнения реакции (73), в систему с воздухом не­
обходимо ввести добавочного кислорода:

V V VO
äîá ñò

O
ñòåõ

O
ê à íì ÷

2 2 2
4040 41 3125 25 915 16 3. . . . . , , , / ,= − = − =

где VO
ê à
2

. .  (3125,25) — расход кислорода в нитрозном газе после стадии окисле­
ния аммиака, нм3/ч (табл. 5).

С этим количеством кислорода воздуха в систему поступают —
азот:•	

V VN
äîá ñò

O
äîá ñò N

O
íì ÷

2 2

2

2

915 1677 18
20 52

3442 11 3. . . . , ,
,

, / ;= = =
α
α

водяные пары:•	

V VÍ Î
äîá ñò

O
äîá ñò Í Î

O
íì ÷

2 2

2

2

915 16 2 30
20 52

102 58 3. . . . , ,
,

, / ,= = =
α
α

где α α αO N Í Î2 2 2
, ,  (20,52; 77,18; 2,30) — содержание кислорода, азота и водя­

ных паров во влажном воздухе соответственно, об.%.
В схеме УКЛ­7 абсорбционная колонна имеет 47 тарелок. Сверху она оро­

шается конденсатом водяного пара с температурой не выше 35°С. Содержание 
паров воды в нитрозном газе после стадии абсорбции, об.%:
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αH O
àáñ H O

àáñ
2

2 100 00.

.
, ,=

P

P
где PH O2

 — давление паров воды над азотной кислотой на 47­й тарелке абсорб­
ционной колонны, Па; Pабс. — давление газа на выходе из абсорбционной колон­
ны, Па. Давление насыщенного водяного пара при t = 35°C составляет 5626 Па 
(приложение, табл. 1, 2).

αH O
àáñ îá

2

5626
0 716 10

100 00 0 79
6

.

,
, , .%.=

⋅
=

Помимо водяных паров в выходящем из абсорбционной колонны газе со­
держится 2,50 об.% кислорода, 0,11 об.% оксидов азота (в пересчете на NO), 
остальное — азот. Обозначив суммарный расход газа, выходящего из абсорбци­
онной колонны, через Vв.г. (нм3/ч), определим расход азота, вводимого в систе­
му с избыточным кислородом:

V VN
ñ èçá  O O

â ã
N

O

â ã
2

2 2 2

2
100 00

2 50
100 00

77 18
20 5

.
.

.

,

,
,

,
,

= =

=

α α
α

222
0 0940V Vâ ã â ã. ., ,=

где αO
â ã

2

.  — содержание кислорода в газе, выходящем из абсорбционной колон­
ны, об.%.

Тогда расход компонентов в выходящем из абсорбционной колонны газе со­
ставляет, нм3/ч —

кислород:•	
V VO

àáñ â ã
2

0 025. . ., ;=

азот:•	
V VN

àáñ â ã
2

38 869 15 3442 11 0 0940. . ., , , ;= + +

водяные пары:•	
V VH O

àáñ â ã
2

0 0079. . ., ;=

оксиды азота:•	
V VNO

àáñ â ã. . ., .= 0 0011

Суммарный расход газа, выходящего из абсорбционной колонны, нм3/ч:

Vв.г. = 0,025Vв.г. + 38 869,15 + 3442,11 +  
+ 0,0940Vв.г. + 0,0079Vв.г. + 0,0011Vв.г..

Решая это уравнение относительно Vв.г, можно определить суммарный расход 
газа, выходящего из абсорбционной колонны, который равен 48 522,08 нм3/ч. 
Таким образом, расход компонентов в выходящем из абсорбционной колонны 
газе составляет —
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кислород:•	
V VO

àáñ â ã íì ÷
2

0 025 0 025 48 522 08 1213 05 3. . ., , , , / ;= = ⋅ =

азот:•	
V VN

àáñ â ã
2

38 869 15 3442 11 0 0940

38 869 15 3442 11 0 0

. . ., , ,

, , ,

= + + =

= + + 99940 48 522 08

46 872 34 3

⋅ =
=

,

, /íì ÷;

водяные пары:•	
V VH O

àáñ â ã íì ÷
2

0 0079 0 079 48 522 08 383 32 3. . ., , , , / ;= = ⋅ =

оксиды азота:•	
V V

xNO
àáñ. â.ã. 3= 0,0011  = 0,0011 48 522,08 = 53,37 íì /÷. ⋅

Перед стадией абсорбции через оттдувочную колонну с добавочным возду­
хом в систему вводятся —

кислород:•	
V V VO

äîá
O
äîá ñò

O
àáñ

2
íì ÷

2 2
915 16 1213 05 2128 21 3. . . . , , , / ;= + = + =

азот:•	
V V VN

äîá
N
äîá ñò

N
ñ èçá  O

2 2 2

2

3442 11 0 094 48 522 08 80

. . . .

, , ,

= + =

= + ⋅ = 0003 19 3, / ;íì ÷

водяные пары:•	

V VOH O
äîá äîá Í Î

O
íì ÷

2 2

2

2

2128 21 2 30
20 52

238 54 3. . , ,
,

, / .= = =
α
α

Расход добавочного воздуха (табл. 7):

Vâîçä
äîá íì ÷.

. , , , , / .= + + =2128 21 8003 19 238 541 10 369 94 3

Т а б л и ц а  7

расход и состав добавочного воздуха

Воздух, в т. ч. нм3/ч об.% кг/ч мас.% кмоль/ч

O2 2128,21 20,52 3040,32 22,97 95,01

N2 8003,19 77,18 10 004,12 75,58 357,29

H2O 238,54 2,30 191,70 1,45 10,65

ВсегО: 10 369,94 100,00 13 236,14 100,00 462,95
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Таким образом, расход воздуха, необходимого для получения 15 151,52 кг/ч 
100,00% азотной кислоты при заданных условиях (селективности катализато­
ра на стадии окисления аммиака, степени абсорбции оксидов азота, содержа­
нии кислорода и оксидов азота в выходящем из абсорбционной колонны газе, 
температурах наружного воздуха и воды, орошающей абсорбционную колон­
ну), составляет (табл. 8):

50 114,12 + 10 369,94 = 60 484,06 нм3/ч,

где 50 114,12 — расход воздуха, подаваемого в контактный аппарат (табл. 5), 
нм3/ч.

Т а б л и ц а  8

расход и состав воздуха, необходимого для получения 15 151,52 кг/ч  
(120 000 т/г ) 100,00% азотной кислоты

Воздух, в т. ч. нм3/ч об.% кг/ч мас.% кмоль/ч

O2 12 411,33 20,52 17 730,56 22,97 554,08

N2 46 681,60 77,18 58 352,00 75,59 2084,00

H2O 1391,13 2,30 1117,80 1,44 62,10

ВсегО: 60 484,06 100,00 77 200,36 100,00 2700,18

тепловой баланс стадии окисления аммиака кислородом воздуха
При составлении теплового баланса теплосодержание k­го потока опреде­

лится как

Q c n tn p i t i kk
= ∑ ⋅( )( ) ,( )

где ( ) ( )cp i tk  — теплоемкость i­го компонента при температуре k­го потока, 
Дж/(моль⋅К); ni — количество i­го компонента, моль; tk — температура k­го по­
тока, °С.

При этом теплосодержание водяного пара следует определять как

Q i t mkâ ï â ï â ï.................................( ) ,= ′′ ⋅

где ′′i tkâ ï. .( )  — энтальпия водяного пара при температуре k­го потока, кДж/кг; 
mв.п. — масса водяного пара, кг.

Величина тепловыделения за счет протекания химической реакции, опи­
сываемой несколькими маршрутами, определяется по закону Гесса (тепловой 
эффект реакции не зависит от пути процесса (промежуточных стадий), а опре­
деляется только начальным и конечным состояниями системы (т. е. состоянием 
исходных веществ и продуктов реакции)). Следствие из закона Гесса. Тепловой 
эффект реакции равен разности между суммой теплот образования продуктов 
реакции и суммой теплот образования исходных веществ.

Q H n H nf i i f i iõ ð
ê í

. . ( ( ) ) ( ( ) ),= ⋅ − ⋅∑ ∑∆ ∆0 0298 298

где ∆fН0 (298)i  — изменение стандартной энтальпии при образовании i­го ве­
щества из простых веществ, термодинамически устойчивых при 101,325 кПа 
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(1 атм) и 298 К (25°С), кДж/моль; n ni i
í ê,  — начальные и конечные количества 

i­го вещества, моль.
Если же количество прореагировавшего вещества по каждому независимо­

му маршруту известно, тепло химической реакции можно определить по пра­
вилу аддитивности:

Q H nr j ijõ ð. . ( ( ) ),= − ⋅∑ ∆ ∆0 298

где ∆rН0 (298)j — стандартный тепловой эффект реакции, протекающей по j­му 
маршруту, кДж/моль; ∆nij — изменение количества ключевого i­го вещества по 
j­му маршруту, моль.

Под стандартным тепловым эффектом понимают его величину при давле­
нии Р = 1,01325 ⋅ 105 Па (760 мм рт. ст. = 1 атм) — стандартном давлении — 
и температуре Т, К. Так как термохимические исследования чаще всего 
проводят при 25°С, то в справочных таблицах тепловые эффекты реакции 
приводят при Т = 298,15 К (для краткости записи 298,15 заменяется на 298). 
Стандартный тепловой эффект реакции при 298,15 К принято записывать 
в виде ∆rH°(298). За стандартное состояние чистого жидкого или твердого 
(кристаллического) вещества принимается его наиболее устойчивое физиче­
ское состояние при данной температуре и нормальном атмосферном давлении. 
В качестве стандартного состояния для газа принято гипотетическое (вообра­
жаемое) состояние, при котором газ, находясь при давлении 1,013 ⋅ 105 Па, 
подчиняется законам идеальных газов, а его энтальпия равна энтальпии ре­
ального газа.

Из уравнения теплового баланса рассматриваемого процесса:

Q Q Q Qï ïðèõ õ ð ï ðàñõ ò ï......................................... / ,∑ ∑+ = +

здесь Qт/п — величина теплопотерь или теплоподвода (в последнем случае ее 
следует ставить в левой части уравнения).

Из уравнения теплового баланса можно определить неизвестную темпера­
туру входного (или выходного) потока или количество подводимой теплоты.

Средние теплоемкости компонентов (Дж/(моль⋅К)) в интервале температур 
0–t°C могут быть рассчитаны согласно следующим уравнениям [20]:

      Ñ t tNH        
3

29 8 0 02548 273 167 000 273 2= + + − +, , ( ) /( ) ;  (74)

            Ñ t tÎ2
31 46 0 00339 273 377 000 273 2= + + − +, , ( ) /( ) ;  (75)

    Ñ tN2
27 88 0 00427 273= + +, , ( );  (76)

             Ñ t tÍ Î
ã

2
30 00 0 01071 273 33 000 273 2. , , ( ) /( ) ;= + + + +  (77)

            Ñ t tNÎ = + + − +29 33 0 003855 273 58 660 273 2, , ( ) /( ) ;  (78)

         Ñ t tNÎ2
43 00 0 0085476 273 674 590 273 2= + + − +, , ( ) /( ) ,  (79)

где t — температура потока, °С.
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Целью теплового расчета контактного аппарата является определение ко­
личества тепла, выделяющегося в результате протекания экзотермических ре­
акций окисления аммиака, и температуры нитрозного газа на выходе с катали­
заторных сеток.

приход тепла
В контактный аппарат на стадии окисления аммиака тепло вносится 

аммиачно­воздушной смесью, а также выделяется в результате протекания эк­
зотермических реакций (71) и (72).

1. Тепло, вносимое в контактный аппарат аммиачно-воздушной смесью:

Q c n c n c n c n tавÑ
âõ

NÍ NÍ O O N N Í O Í O авÑ
âõ. .( ) ,= ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅

3 3 2 2 2 2 2 2

где c c c cNÍ O N Í O3 2 2 2
, , ,  и n n n nNÍ O N Í O3 2 2 2

, , ,  — теплоемкости (Дж/(моль⋅К)) 
и количества (кмоль/ч) NН3, O2, N2 и H2O на входе в контактный аппарат со­
ответственно; tавÑ

âõ.  — температура аммиачно­воздушной смеси на входе в кон­
тактный аппарат, °С.

теплоемкости компонентов аммиачно-воздушной смеси на входе в контактный аппарат 
при температуре 220°с (согласно уравнениям (74)–(77))

компонент NH3 O2 N2 H2O

теплоемкость, дж/(моль⋅к) 41,675 31,580 29,985 35,416

QавÑ
âõ. ( , , , ,

, , ,

= ⋅ + ⋅ +
+ ⋅ +

41 675 262 47 31 580 459 08

29 985 1726 70 35 41666 51 46 220⋅ , ) ;

QавÑ
âõ  êÄæ ÷ ÌÄæ ÷  . , / , / ,= =17 387 433 91 17 387 43

где 262,47; 459,08; 1726,70; 51,46 — количества аммиака, кислорода, азота 
и водяных паров соответственно в аммиачно­воздушной смеси, поступающей 
в контактный аппарат, кмоль/ч; 220 — температура аммиачно­воздушной сме­
си на входе в контактный аппарат, °С.

2. Тепло, выделяющееся в контактном аппарате при окислении аммиака 
кислородом воздуха по реакциям (71), (72):

Q H n H n

H

f f

f

õ ð NO NO
ê

H O H O
ê

HN

2 2

3

. . ( ( ) ( ) )

( )

= ⋅ + ⋅ −

− ⋅

∆ ∆

∆

0 0

0

298 298

298 nnn H nfHN
í

H O H O
í

3 2 2
+ ⋅ ⋅∆ 0 298 1000( ) ) ,

где ∆ ∆ ∆f f fH H H0 0 0298 298 298
3

( ) , ( ) ( )HN NO H Oè
2

— изменение стандартной 
энтальпии при образовании NН3, NO и Н2О, кДж/моль; nн, nк — начальные 
и конечные количества вещества, кмоль/ч.

изменение стандартной энтальпии при образовании вещества [20]

Вещество NH3 H2O NO

DfН0(298), кдж/моль –45,94 –241,81 91,26
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Qх.р. = – [(91,26 ⋅ 245,41 + (–241,81) ⋅ 445,16) – ((–45,94) ⋅ 262,47 + 
+ (–241,81) ⋅ 51,46)] ⋅ 1000;

Qх.р. = 60 746 608,60 кДж/ч = 60 746,61 МДж/ч.

Здесь 245,41 и 445,16 — количества оксида азота и водяных паров соответ­
ственно в нитрозном газе, выходящем с сеток контактного аппарата, кмоль/ч; 
262,47 и 51,46 — количества аммиака и водяных паров соответственно 
в аммиачно­воздушной смеси, поступающей в контактный аппарат, кмоль/ч.

Общий приход тепла в контактный аппарат:

Qприх. = QАВС + Qх.р. = 17 387,43 + 60 746,61 = 78 134,04 МДж/ч.

расход тепла
С сеток контактного аппарата тепло уносится нитрозными газами, а также 

происходят частичные потери тепла в окружающую среду через стенку контакт­
ного аппарата. Если не учитывать теплопотери, то количество тепла, уносимого 
нитрозными газами, равно общему приходу тепла в контактный аппарат.

Кроме того, количество тепла, уносимого нитрозными газами, может быть 
рассчитано по формуле

Q c n ti t ií ã
âûõ

p í ã
âûõ

í ã
âûõ

í ã
âûõ. .

.
( ) . .

.
. .

.( ) ,
. .

.= ∑ ⋅( )
где ( ) ( ). .

.cp i tí ã
âûõ  — теплоемкость i­го компонента нитрозного газа при температу­

ре tí.ã.
âûõ.,  Дж/(моль⋅К); nií ã

âûõ
. .

.  — количество i­го компонента нитрозного газа, 
кмоль/ч; tí.ã.

âûõ.  — температура нитрозных газов на выходе с сеток контактного 
аппарата, °С;

Зная количества компонентов нитрозного газа (табл. 5), а также средние 
теплоемкости компонентов (Дж/(моль⋅К)) в интервале температур 0–t°C (урав­
нения (75)–(78)), количество тепла, уносимое нитрозными газами, можно за­
писать в следующем виде:

78134 04 1000 29 33 0 003855 273 58 660, (( , , ( ) /(. .
.

.⋅ = + + −  í ã
âûõ

ít t ããã
âûõ

í ã
âûõ

.
.

. .
.

) )

, ( , , ( )

+ ×
× + + + −

273

245 41 31 46 0 00339 273 377 00

2

t 000 273 139 52

27 88 0 00427 273

2/( ) ) ,

( , , ( )
. .

.

. .
.

t

t
í ã
âûõ

í ã
âûõ

+ ⋅ +
+ + + ))) , ( , , ( )

/(
. .

.

. .
.

⋅ + + + +
+

1735 23 30 00 0 01071 273

33 000

t

t
í ã
âûõ

í ã
âûõ +++ ⋅273 445 162) ) , ) .. .

.tí ã
âûõ

Решая это уравнение относительно tí.ã.
âûõ.,  можно определить температуру 

нитрозных газов на выходе с сеток контактного аппарата, которая составляет 
879°С.

теплоемкости компонентов нитрозного газа на выходе из контактного аппарата  
(согласно уравнениям (75)–(79))

компонент NO O2 N2 H2O

теплоемкость, дж/(моль⋅к) 33,727 35,081 32,799 42,363

Результаты расчетов заносим в таблицу 9. Тепловой баланс стадии окисле­
ния аммиака кислородом воздуха указан в таблице 10.
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Т а б л и ц а  9

тепловой баланс стадии окисления аммиака кислородом воздуха  
(в расчете на часовую производительность)

прихОд расхОд

статьи прихода мдж/ч % статьи расхода мдж/ч %

1)  Тепло, вносимое 
аммиачно­воздуш­
ной смесью

17 387,43 22,25 1)  Тепло, уносимое 
нитрозными газами

78 134,04 100,00

2)  Тепло химической 
реакции

60 746,61 77,75 ВСЕГО: 78 134,04 100,00

ВСЕГО: 78 134,04 100,00

Т а б л и ц а  10

тепловой баланс стадии окисления аммиака кислородом воздуха  
(в расчете на 1 т моногидрата азотной кислоты)

прихОд расхОд

статьи прихода мдж/т % статьи расхода мдж/т %

1)  Тепло, вносимое 
аммиачно­воздуш­
ной смесью

1147,57 22,25 1)  Тепло, уносимое 
нитрозными газами

5156,85 100,00

2)  Тепло химической 
реакции

4009,28 77,75 ВСЕГО: 5156,85 100,00

ВСЕГО: 5156,85 100,00

3.2.  материальный и теплОВОй расчеты  
кОтла-утилизатОра

Образовавшиеся в процессе контактного окисления нитрозные газы с тем­
пературой 879°С поступают в трубное пространство котла­утилизатора нитроз­
ных газов (рис. 18), обтекая пароперегреватель, встроенный в нижней части 
контактного аппарата (рис. 10, 17). В котле­утилизаторе за счет охлаждения 
горячих нитрозных газов до температуры 230–285°С происходит испарение 
питательной воды и образование насыщенного пара, который, проходя паропе­
регреватель, превращается в перегретый пар давлением 1,3–1,5 МПа и темпе­
ратурой 230–250°С.

Исходные данные для расчета (марка котла­утилизатора — Г­335БПЭ) [26]:
температура нитрозного газа на входе в котел­утилизатор — 879•	 °С;
температура нитрозного газа на выходе из котла­утилизатора — 250•	 °С;
температура пароводяной смеси на входе в котел­утилизатор — 130•	 °С;
температура перегретого пара на выходе из пароперегревателя — 250•	 °С;
давление перегретого пара на выходе из пароперегревателя — 1,5 МПа.•	
расчет равновесной степени окисления NO в NO2

Процесс окисления NO протекает по уравнению реакции:

            2NO + O2 ↔ 2NO2 ∆rН0 (298) = –114,14 кДж/моль. (80)
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Данная реакция протекает с уменьшением числа моль и имеет большой эк­
зотермический эффект. Согласно правилу Ле­Шателье для повышения степени 
превращения и смещения равновесия в сторону продуктов эту реакцию жела­
тельно проводить при повышенных давлениях и пониженной температуре.

Расчет равновесного состава газа при окислении NO в NO2 можно провести, 
используя величину равновесной степени окисления xр, которая показывает 
отношение количества прореагировавшего NO к его количеству в исходной 
смеси. Процесс окисления оксида азота (II) кислородом (уравнение (80)) харак­
теризуется константой равновесия, обычно выражаемой через парциальные 
давления компонентов [1], [16], [26], [29]:

    K
P P

Pð
NO O

NO

=
⋅2

2
2

2

.  (81)

Температурная зависимость константы равновесия реакции окисления ок­
сида азота (II) (уравнение 80)) может быть вычислена с большой степенью точ­
ности по уравнению Боденштейна (для давления, выраженного в МПа [1], [26], 
[29]):

  lg lg , lg , , ,K
P P

P T
T Tð

NO O

NO

=
⋅

= − + − +( )2

2
2

2

5749 1 75 0 0005 1 8306  (82)

где T — температура нитрозного газа, К.
Для расчета равновесной степени окисления оксида азота выразим парци­

альные давления газов, входящие в уравнение равновесия, через общее давле­
ние в зависимости от начальной концентрации газа.

Введем обозначения: 2а — начальная концентрация NО, мол. доли; b — на­
чальная концентрация О2, мол. доли; хр — равновесная степень окисления NО, 
доли единицы; Pобщ — общее давление газа, МПа.

Общее количество исходного газа примем за единицу. Равновесные концен­
трации компонентов газовой смеси, найденные согласно реакции (80), сведены 
в таблице ниже.

компонент NО О2 NO2

концентрации, мол. доли 2а(1 – хр) b – a ⋅ хр 2a ⋅ хр

ВсегО:

2а(1 – хр) + b – a ⋅ хр+2а ⋅ хр

2а – 2а ⋅ хр + b – a ⋅ хр+2а ⋅ хр

2а + b – a ⋅ хр (так как 2а + b = 1)
1 – a ⋅ хр 

Тогда парциальные давления компонентов газа в момент равновесия будут 
равны:

P
a x

ax
P P

b ax
ax

P P
ax
axNO

ð

ð
îáù O

ð

ð
îáù NO

ð

ð
=

−
−

⋅ =
−
−

⋅ =
−

⋅
2 1

1 1

2

12 2

( )
; ; PPPîáù.

Подставляя значения парциальных давлений в уравнение равновесия (81), 
получим
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b ax
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Откуда                      K
x b ax

x ax
Pð

ð ð

ð ð
îáù=

− −
−

( ) ( )

( )
.

1

1

2

2
(83)

Расчет равновесных концентраций газа по этой формуле дает правильные 
результаты лишь при температуре выше 200°С, так как при более низких тем­
пературах происходит образование оксида азота (IV) и оксида азота (III), веду­
щее к уменьшению объема, не учитываемому данной формулой. Подставляя 
в данное уравнение значения начальных концентраций исходных компонен­
тов, общее давление газа, а также константу равновесия и решая его относи­
тельно хр, можно определить равновесную степень превращения NO в NO2, 
а также равновесный состав газовой смеси при заданных условиях.

Температура нитрозных газов на выходе из котла­утилизатора 250°С. Кон­
станта равновесия реакции окисления оксида азота (II) при данной температу­
ре, согласно уравнению (82), составляет (для давления, выраженного в МПа [1], 
[26], [29]):

Kð =
−

+
+ + − + +( )10

5749
250 273

1 75 250 273 0 0005 250 273 1 8306, lg( ) , ( ) ,
=== 0 0000216, .

Определим равновесную степень окисления NO при t = 250°С и Робщ = 
= 0,716 МПа для следующего состава газа (табл. 5): 9,57 об.% NO; 5,44 об.% O2; 
67,64 об.% N2; 17,35 об.% H2O. Тогда

2а = 0,0957 мол. доли;  

а = 0,04785 мол. доли;

b = 0,0544 мол. доли.

Подставляя в уравнение (83) значения а, b, Робщ, Kр, и решая его относитель­
но хр, получаем значение равновесной степени окисления NO:

0 0000216
1 0 0544 0 04785

1 0 04785
0 71

2

2
,

( ) , ,

,
,=

− −( )
−( )

x x

x x
ð ð

ð ð

 66.

Из этого уравнения определяем хр = 0,95 д. е.
расчет степени окисления NO в NO2 в котле-утилизаторе
Средняя температура нитрозного газа в котле­утилизаторе:

tñð C= + = °879 250
2

564 5, .
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Секундный расход газа в рабочих условиях:

Vcåê

  
ì ñ=

+( )
⋅ ⋅

=
57 463 16 564 5 273 0 1013

3600 273 0 716
6 93 3

, , ,

,
, / ,

где 57 463,16 — расход нитрозного газа на входе в котел­утилизатор, нм3/ч; 
564,5 — средняя температура нитрозного газа в котле­утилизаторе, °С; 0,716 — 
рабочее давление нитрозного газа в котле­утилизаторе, МПа.

Время пребывания газа в окислительном объеме котла­утилизатора:

τ = = =V
V

ñâ

ñåê
ñ24 00

6 93
3 5,

,
, ,

где Vсв (24,00) — свободный объем котла­утилизатора, м3.
Как было установлено Боденштейном, окисление оксида азота протекает по 

уравнению третьего порядка. Дифференциальное уравнение скорости окисле­
ния оксида азота кислородом имеет следующий вид [1], [26], [29]:

        − = = ⋅ ⋅ − ⋅dÐ
d

dÐ

d
k Ð Ð k ÐNO NO

NO O NOτ τ
2

2 21
2

2
2 ,  (84)

где k1, k2 — константы скорости прямой и обратной реакций, МПа–2⋅с–1; 
P P PNO O NO, ,  

2 2
 — парциальные давления компонентов, МПа.

Когда окисление оксида азота протекает практически необратимо (что 
вполне правомерно до температур примерно 300°С), диссоциацией диоксида 
азота можно пренебречь. В этом случае уравнение скорости окисления оксида 
азота примет следующий вид:

                   − = = ⋅ ⋅dÐ
d

dÐ

d
k Ð ÐNO NO

NO Oτ τ
2

21
2 .  (85)

Обозначим: 2а — начальная концентрация NО, мол. доли; b — начальная 
концентрация О2, мол. доли; α — степень окисления NО, д. е.; Pобщ — общее 
давление газа, МПа.

Отсюда получим:

P a P

P b a P

P a P

NO îáù

O îáù

NO îáù

2

= −
= − ⋅

= ⋅ ⋅

2 1

2
2

( ) ;

( ) ;

.

α
α

α

После подстановки этих значений в уравнение (85) оно примет следующий 
вид:

         d a
d

k P a b a
( )

( ) ( ).
⋅ α = ⋅ ⋅ ⋅ − − ⋅
τ

α α2 11
2 2 2
îáù (86)

Приняв 2k1 = k, имеем

             d a
d

k P a b a
( )

( ) ( ).
⋅ = ⋅ ⋅ − − ⋅α
τ

α αîáù
2 2 21 (87)
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После интегрирования получим

       k P
b a

b a
a a

b

⋅ ⋅ =
−

−
−

+ −

− ⋅












τ α
α

α
αîáù

2
2

1
1

1

1( )
( )
( )

ln .  (88)

Обозначая через γ отношение концентрации кислорода к половине концен­
трации оксида азота (γ = b/а) и подставляя в уравнение (88) значение b = а ⋅ γ, 
получим

   k a P⋅ ⋅ ⋅ =
− −

+
−

−
−

2 2
21 1

1
1

1
îáù τ α

γ α γ
γ α

γ α( )( ) ( )
ln

( )
( )

,  (89)

где k — константа скорости реакции окисления NO в NO2, МПа–2⋅с–1; a — поло­
вина начальной концентрации NО, мол. доли; Pобщ — общее давление в системе, 
МПа; τ — время пребывания газа в окислительном объеме, с; α — степень окис­
ления NО в NO2, д. е.; γ = b/а; b — начальная концентрация О2, мол. доли.

Значения констант скорости реакции окисления NO в NO2 k представлены 
в таблице 11 и на рисунке 45 (по данным Боденштейна). Выше 300°С константа 
скорости стремится к постоянному значению (табл. 11, рис. 45).

Т а б л и ц а  11

константы скорости окисления NO в NO2 кислородом при различных температурах

температура, °с k, (мпа–2 ⋅ с–1) температура, °с k, (мпа–2 ⋅ с–1)

0 6753,64 200 846,10
30 4170,93 240 663,46
60 2845,10 300 496,58

100 1869,51 340 422,35
140 1313,12 390 355,03

Исходя из уравнения (92), В. А. Кар­
жавин составил номограмму для опреде­
ления скорости окисления NO (рис. 46).

Расчет степени окисления NO в NO2

в котле­утилизаторе при следующих 
условиях: начальная концентрация 
NО — 9,57 об.%, начальная концентра­
ция О2 — 5,44 об.% (табл. 5), общее дав­
ление газа 0,716 МПа, средняя темпера­
тура нитрозного газа — 564,5°С, время 
пребывания газа в окислительном объе­
ме — τ = 3,5 с.

Константа скорости реакции окис­
ления NO в NO2 k при средней темпера­
туре газа в котле­утилизаторе, равной 
564,5°С, составляет 205,47 МПа–2 ⋅ с–1

(табл. 11, рис. 45). Подставляя значения 
k (МПа–2 ⋅ с–1), а = 0,04785 мол. доли, P 

рис. 45
Константы скорости k, МПа–2 ⋅ с–1, реакции 

окисления NO в NO2 кислородом при 
различных температурах t, °С
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(МПа), τ (с), b = 0,0544 мол. доли, γ = b/a = 0,0544/0,04785 = 1,14 д. е. в урав­
нение (92), получаем

205 47 0 04785 0 716 3 5
1 14 1 1

1
1 14 1

1 142 2
2

, , , ,
( , )( ) ( , )

ln
,⋅ ⋅ ⋅ =

− −
+

−
α

α
((( )

( , )
.

1
1 14

−
−

α
α

Из этого уравнения определяем α = 0,42 д. е.
Степень приближения к равновесию реакции (83) составляет:

0 42
0 95

100 00 44,
,

, % % .⋅ =  

Определение степени окисления NO в NO2 кислородом с использованием 
номограммы каржавина (рис. 46)

k a P⋅ ⋅ ⋅ = ⋅ ⋅ ⋅ =2 2 2 2205 47 0 04785 0 716 3 5 0 84îáù τ , , , , , ;

γ = b/а = 0,0544/0,04785 = 1,14.

По рисунку 46 определяем, что α ≈ 0,42 д. е.
По реакции (83) окисляется NO:

7362,27 ⋅ 0,42 = 3092,15 кг/ч.

Остается NO:
7362,27 – 3092,15 = 4270,12 кг/ч;

4270,12/30 = 142,34 кмоль/ч;

142,34 ⋅ 22,4 = 3188,42 нм3/ч,

где 30 — молярная масса NO, г/моль.

рис. 46
Номограмма В. А. Каржавина для определения степени окисления оксида азота
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В результате окисления NO по реакции (83) образуется NO2:

3092,15 ⋅ 2 ⋅ 46/2/30 = 4741,30 кг/ч;

4741,30/46 = 103,07 кмоль/ч;

103,07 ⋅ 22,4 = 2308,77 нм3/ч,
где 46 — молярная масса NO2, г/моль.

По реакции (83) расходуется кислорода:

3092,15 ⋅ 32/2/30 = 1649,15 кг/ч.

Остается кислорода:

4464,75 – 1649,15 = 2815,60 кг/ч;

2815,60/32 = 87,99 кмоль/ч;

87,99 ⋅ 22,4 = 1970,98 нм3/ч,

где 32 — молярная масса O2, г/моль.
Тогда расход газа на выходе из котла­утилизатора составит:

3188,42 + 2308,77 + 1970,98 + + 38 869,15 + 9971,81 = 56 308,90 нм3/ч;

4270,12 + 4741,30 + 2815,60 + + 48 586,45 + 8012,95 = 68 426,42 кг/ч;

142,34 + 103,07 + 87,99 + + 1735,23 + 445,16 = 2513,79 кмоль/ч.

состав нитрозного газа на выходе из котла-утилизатора

компонент об.% мас.%

NО 3188 42
56 308 90

100 00 5 66,
,

, ,
 

=
Qä ã

âûõ

êÄæ ÷ ÌÄæ ÷

. .
. , ,

, / , / .

= ⋅ =
= =

7264 45 739 21

5 369 954 08 5369 95

NО2
2308 77

56 308 90
100 00 4 10,

,
, ,

 
= 4741 30

68 426 42
100 00 6 93,

,
, ,=

О2
1970 98

56 308 90
100 00 3 50,

,
, ,

 
= 2815 60

68 426 42
100 00 4 11,

,
, ,=

N2 38 869 15
56 308 90

100 00 69 03
,
,

, ,
 

= 48 586 45
68 426 42

100 00 71 01
,
,

, ,=

Н2О 9971 58
56 308 90

100 00 17 71,
,

, ,
 

= 8012 95
68 426 42

100 00 11 71,
,

, ,=

ВСЕГО: 100,00 100,00

Результаты расчетов заносим в таблицу 12. Материальный баланс процесса 
окисления NO кислородом в котле­утилизаторе представлен в таблице 13.

тепловой расчет котла-утилизатора
Целью теплового расчета котла­утилизатора является определение количе­

ства тепла, расходуемого на образование перегретого пара, и производительно­
сти аппарата по перегретому пару.
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приход тепла
В котел­утилизатор на стадии утилизации тепла и окисления NO кислоро­

дом тепло вносится нитрозными газами, питательной водой, идущей на обра­
зование пара, а также выделяется в результате протекания экзотермической 
реакции (80). Тепло уносится нитрозными газами, перегретым паром, а также 
за счет теплопотерь.

1. Тепло, вносимое нитрозными газами в котел-утилизатор:

Q c n c n c n c n tí ã
âõ

NO NO O O N N Í O Í O í ã
âõ

2 2. .
.

. .
.( ) ,= ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅

2 2 2 2

где c c c cNO O N Í O, , ,
2 2 2

 и n n n nNO O N Í O, , ,
2 2 2

— теплоемкости (Дж/(моль⋅К)) и ко­
личества (кмоль/ч) NO, O2, N2 и H2O на входе в котел­утилизатор соответствен­
но; tí.ã.

âõ.  — температура нитрозного газа на входе в котел­утилизатор, °С.

теплоемкости компонентов нитрозного газа на входе в котел-утилизатор  
при температуре 879°с (согласно уравнениям (75)–(79))

компонент NO O2 N2 H2O
теплоемкость, дж/(моль⋅к) 33,727 35,081 32,799 42,363

Qí ã
âõ
. .
. ( , , , , , , ,= ⋅ + ⋅ + ⋅ +33 727 245 41 35 081 139 52 32 799 1735 23 42 36333 445 16 879⋅ , ) ;

Qí ã
âõ êÄæ ÷ ÌÄæ ÷. .

. , / , / .= =78181394 55 78181 39

2. Тепло, выделяющееся в котле-утилизаторе при окислении NO до NO2

кислородом по реакции (80):

Q H n H n H nf f fõ ð NO NO NO NO
ê

NOê. . ( ( ) ( ) ) ( ( )= ⋅ + ⋅ − ⋅∆ ∆ ∆0 0 0298 298 298
2 2 NNNO

í ) ,⋅1000

где ∆fН0 (298)NO и ∆fН0 (298)NO2  — изменение стандартной энтальпии при об­
разовании NO и NO2, кДж/моль; nн, nк — начальные и конечные количества 
вещества, кмоль/ч.

изменение стандартной энтальпии при образовании вещества [20]

Вещество NO NO2

DfН0 (298), кдж/моль 91,26 34,19

Qх.р. = –[91,26 ⋅ 142,34 + 34,19 ⋅ 103,07 – 91,26 ⋅ 245,41] 1000;

Qх.р. = 5 882 204,90 кДж/ч = 5882,20 МДж/ч,

где 142,34 и 103,07 — количества NO и NO2 в нитрозном газе, выходящем из 
котла­утилизатора, кмоль/ч; 245,41 — количество NO в нитрозном газе, посту­
пающем в котел­утилизатор, кмоль/ч.

3. Тепло, вносимое питательной водой в межтрубное пространство 
котла-утилизатора:

Q i t mH O
âõ

H O
âõ

Í O2 2 2
. . ,= ′( )

где ′( )i tH O
âõ

2

.  — энтальпия питательной воды, кДж/кг (приложение, табл. 2); 
mв.п. — масса питательной воды, кг/ч;
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Q XH O
âõ

2

. , ,= 546 30

где Х — масса питательной воды, переходящей в пар, кг/ч.
Общий приход тепла в аппарат составит:

Q Q Q Qïðèõ í ã
âõ

õ ð H O
âõ

2. . .
.

. .
. , , ,= + + = + +78181394 55 5 882 204 90 546 3000X, / .ÌÄæ ÷

расход тепла
1. Тепло, уносимое нитрозными газами из котла-утилизатора:

Q c n c n c n c n c n tí.ã.
âûõ.

NO NO NO NO O O N N Í O Í O í.= (
2 2 2 2 2 2 2 2

⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅ ) ããã.
âûõ.,

где c c c c cNO NO O N Í O, , , ,
2 2 2 2

 и n n n n nNO NO O N Í O, , , ,
2 2 2 2

— теплоемкости (Дж/
(моль⋅К)) и количества (кмоль/ч) NO, NO2, O2, N2 и H2O на выходе из котла­
утилизатора соответственно; tí.ã.

âûõ.  — температура нитрозного газа на выходе из 
котла­утилизатора, °С.

теплоемкости компонентов нитрозного газа на выходе из котла-утилизатора  
при температуре 250°с (согласно уравнениям (75)–(79))

компонент NO NO2 O2 N2 H2O
теплоемкость, дж/(моль⋅к) 31,132 45,004 31,855 30,113 35,722

Qí ã
âûõ
. .

. ( , , , , , ,

,

= ⋅ + ⋅ + ⋅ +
+

31 123 142 34 45 004 103 07 31 855 87 99

30 11333 1735 23 35 722 445 16 250⋅ + ⋅, , , ) ;

Qí ã
âûõ êÄæ ÷ ÌÄæ ÷. .

. , / , / .= =20 006 949 78 20 006 95

2. Тепло, уносимое перегретым паром пароперегревателя:

Q i t mâ ï
âûõ

â ï
âûõ

â ï..................................( ) ,= ′′

где ′′i t( ). .
.

â ï
âûõ  — энтальпия водяного пара, кДж/кг; mв.п — масса водяного 

пара, кг/ч.
Энтальпия перегретого пара при температуре 250°С и давлении 1,5 МПа со­

ставляет 2921 кДж/кг (приложение, табл. 3):

Q Xâ ï
âûõ
. .

. ,= 2921

где Х — масса образующегося перегретого пара, кг/ч.
Примем, что теплопотери в котле­утилизаторе равны 3%, тогда общий рас­

ход тепла составит:

Q Q Qðàñõ í ã
âûõ

â ï
âûõ= + ⋅ = +( ) , / , , (. .

.
. .

. 100 00 97 00 20 006 949 78 2921XXX)) , / , .⋅100 00 97 00

В общем виде уравнение теплового баланса котла­утилизатора может быть 
записано в виде:

Qприх = Qрасх.;

Q Q Q Q Q Qí ã
âõ

õ ð H O
âõ

í ã
âûõ

â ï
âûõ

ò ï2. .
.

...........................................
/ ;+ + = + +

78 181 394,55 + 5 882 204,90 + + 546,30Х =  
= (20 006 949,78 + 2921Х) 100,00/97,00.
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Решая это уравнение относительно Х, определяем, что в котле­утилизаторе 
и пароперегревателе образуется 25 735 кг/ч перегретого пара.

Тогда, питательной водой в межтрубное пространство котла­утилизатора 
вносится тепла:

QH O
âõ

2
êÄæ ÷ ÌÄæ ÷. , , / , / .= ⋅ = =546 30 25735 14 059 030 50 14 059 03

Перегретым паром из межтрубного пространства котла­утилизатора уно­
сится тепла:

Qâ ï
âûõ  êÄæ ÷ ÌÄæ ÷. .

. , / , / .= ⋅ = =2921 25735 75171935 00 75171 94

3. Теплопотери составляют:

Qт/п = (20 006,95 + 75 171,94) 3,00/97,00 = 2943,68 МДж/ч.

Результаты теплового расчета заносим в таблицу 14. Тепловой баланс 
котла­утилизатора в расчете на 1 т моногидрата азотной кислоты представлен 
в таблице 15.

Т а б л и ц а  14

тепловой баланс котла-утилизатора (в расчете на часовую производительность)

прихОд расхОд

статьи прихода мдж/ч % статьи расхода мдж/ч %

1)  Тепло, вносимое 
нитрозными газами 78 181,39 79,68 1)  Тепло, уносимое 

нитрозными газами 20 006,95 20,39

2)  Тепло химической 
реакции 5882,20 5,99 2)  Тепло, отводимое 

перегретым паром 75 171,94 76,61

3)  Тепло, вносимое 
питательной водой 14 059,03 14,33 3) Теплопотери 2943,68 3,00

ВСЕГО: 98 122,62 100,00 ВСЕГО: 98 122,57 100,00

Т а б л и ц а  15

тепловой баланс котла-утилизатора (в расчете на 1 т моногидрата азотной кислоты)

прихОд расхОд

статьи прихода мдж/т % статьи расхода мдж/т %

1)  Тепло, вносимое 
нитрозными газами

5159,97 79,68 1)  Тепло, уносимое 
нитрозными газами

1320,46 20,39

2)  Тепло химической 
реакции

388,23 5,99 2)  Тепло, отводимое 
перегретым паром

4961,35 76,61

3)  Тепло, вносимое 
питательной водой

927,90 14,33 3) Теплопотери 194,28 3,00

ВСЕГО: 6476,10 100,00 ВСЕГО: 6476,09 100,00

Некоторое нисхождение теплового баланса объясняется округлением вели­
чины количества перегретого пара, образующегося в котле­утилизаторе, опре­
деляемой из уравнения теплового баланса.
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3.3.  материальный и теплОВОй расчеты 
Окислителя

Нитрозные газы с температурой 250°С из котла­утилизатора поступают 
в совмещенный аппарат — окислитель с подогревателем воздуха (рис. 10, 14), 
где подогреватель воздуха размещен конструктивно в верхней части аппарата. 
В объеме окислителя за счет протекания экзотермической реакции окисления 
NO происходит повышение температуры. При этом нитрозные газы нагревают­
ся до температуры не выше 340°С.

Исходные данные для расчета:
свободный объем окислителя — 63,00 м•	 3;
давление в окислителе — 0,716 МПа;•	
температура нитрозного газа на входе в окислитель — 250•	 °С.
Константа равновесия реакции окисления оксида азота (II) при средней 

температуре нитрозного газа в окислителе, равной 279°С (температура нитроз­
ного газа на выходе из окислительного объема рассчитывается при решении 
теплового баланса окислителя), согласно уравнению (82), составляет (для дав­
ления, выраженного в МПа [1], [26], [29]):

Kð =
−

+
+ + − + +(10

5749
279 273

1 75 279 273 0 0005 279 273 1 8306, lg( ) , ( ) , ))) = 0 0000867, .

Определим равновесную степень окисления NO при t = 279°С и Робщ = 
= 0,716 МПа для следующего состава газа (табл. 12): NO — 5,66 об.%; NO2 — 
4,10 об.%; O2 — 3,50 об.%; N2 — 69,03 об.%; H2O — 17,71 об.%. Тогда

2а = 0,0566 мол. доли;  а = 0,0283 мол. доли;  b = 0,0350 мол. доли.

Подставляя в уравнение (83) значения а, b, Робщ, Kр и решая его относитель­
но хр, получаем значение равновесной степени окисления NO:

0 0000867
1 0 0350 0 0283

1 0 0283
0 716

2

2
,

( ) ( , , )

( , )
, .=

− − ⋅
− ⋅

x x

x x
ð ð

ð ð

Из этого уравнения определяем хр = 0,89 д. е.
Равновесная степень окисления NO в газе такого состава при различных 

температурах и давлениях показана на рисунке 47.
Начальный состав газовой смеси, об.%: NO — 5,66; NO2 — 4,10; O2 — 3,50; 

N2 — 69,03; H2O — 17,71. Давление, МПа: 1 — 0,1; 2 — 0,716; 3 — 1,1.
Из графика следует, что понижение температуры и повышение давления 

газа смещают равновесие в сторону продуктов реакции.
Секундный расход газа в рабочих условиях:

Vcåê ì ñ= +
⋅ ⋅

=56 308 90 279 273 0 1013
3600 273 0 716

4 5 3, ( ) ,
,

, / ,

где 56 308,90 — расход нитрозного газа на входе в окислитель, нм3/ч; 279 — 
средняя температура нитрозного газа в окислителе, °С; 0,716 — рабочее давле­
ние нитрозного газа в окислителе, МПа.
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Время пребывания газа в окисли­
тельном объеме:

τ = = =V
V

ñâ

ñåê
ñ63 00

4 5
14 0,

,
, ,

где Vсв (63,00) — свободный объем окис­
лителя, м3.

Расчет степени окисления NO в NO2

в окислителе при следующих условиях: 
начальная концентрация — 5,66 об. % 
NO; 4,10 об.% NO2; 3,50 об.% O2; 
69,03 об.% N2; 17,71 об. % H2O) (табл. 12, 
16), общее давление газа — 0,716 МПа, 
средняя температура нитрозного газа — 
279°С, время пребывания газа в окисли­
тельном объеме — τ = 14,0 с.

Константа скорости реакции окисле­
ния NO в NO2 k при средней температуре 
газа в окислителе, равной 279°С, состав­

ляет 552,21 МПа–2 ⋅ с–1 (табл. 11, рис. 45). Подставляя значения k (МПа–2 ⋅ с–1), а = 
= 0,0283 мол. доли, P (МПа), τ (с), b = 0,0350 мол. доли, γ = b/а = 0,0350/0,0283 = 
= 1,24 д. е. в уравнение (89), получаем

552 21 0 0283 0 716 14 0
1 24 1 1

1
1 24 1

1 242 2
2

, , , ,
( , )( ) ( , )

ln
,⋅ ⋅ ⋅ =

− −
+

−
α

α
( )

( , )
.

1
1 24

−
−

α
α

Из этого уравнения определяем α = 0,69 д. е.
Степень приближения к равновесию реакции (80) составляет:

69
89

100 00 77 5, , % .=  

Определение степени окисления NO в NO2 кислородом с использованием 
номограммы Каржавина (рис. 46):

k a P⋅ ⋅ ⋅ = ⋅ ⋅ ⋅ =2 2 2 2552 21 0 0283 0 716 14 0 3 17îáù τ , , , , , ;

γ = b/а = 0,0350/0,0283 = 1,24.

По рисунку 46 определяем, что α ≈ 0,69 д. е.
По реакции (80) окисляется NO:

4270,12 ⋅ 0,69 = 2946,38 кг/ч.

Остается NO:
4270,12 – 2946,38 = 1323,74 кг/ч;

1323,74/30 = 44,12 кмоль/ч;

рис. 47
Зависимость равновесной степени 

окисления NO от температуры и давления
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44,12 ⋅ 22,4 = 988,29 нм3/ч,

где 30 — молярная масса NO, г/моль.
В результате окисления NO по реакции (80) образуется NO2:

2946,38 ⋅ 2 ⋅ 46/2/30 = 4517,78 кг/ч.

На выходе из окислительного объема нитрозный газ содержит NO2:

4741,30 + 4517,78 = 9259,08 кг/ч;

9259,08/46 = 201,28 кмоль/ч;

201,28 ⋅ 22,4 = 4508,67 нм3/ч,

где 46 — молярная масса NO2, г/моль.
По реакции (83) расходуется кислорода:

2946,38 ⋅ 32/2/30 = 1571,40 кг/ч.

Остается кислорода:

2815,60 – 1571,40 = 1244,20 кг/ч;

1244,20/32 = 38,88 кмоль/ч;

38,88 ⋅ 22,4 = 870,91 нм3/ч,

где 32 — молярная масса O2, г/моль.
Тогда расход газа на выходе из окислителя составит:

988,29 + 4508,67 + 870,91 + 38 869,15 + 9971,58 = 55 208,60 нм3/ч;

1323,74 + 9259,08 + 1244,20 + 48 586,45 + 8012,95 = 68 426,42 кг/ч;

44,12 + 201,28 + 38,88 + 1735,23 + 445,16 = 2464,67 кмоль/ч.

состав нитрозного газа на выходе из окислителя

компонент об.% мас.%

NО 988 29
55 208 60

100 00 1 79,
,

, ,
 

= 1323 74
68 426 42

100 00 1 93,
,

, ,=

NО2
4508 67

55 208 60
100 00 8 17,

,
, ,

 
= 9259 08

68 426 42
100 00 13 53,

,
, ,=

О2
870 91

55 208 60
100 00 1 58,

,
, ,

 
= 1244 20

68 426 42
100 00 1 82,

,
, ,=

N2
38 869 15
55 208 60

100 00 70 40
,
,

, ,
 

= 48 586 45
68 426 42

100 00 71 01
,
,

, ,=

Н2О 9971 58
55 208 60

100 00 18 06,
,

, ,
 

= 8012 95
68 426 42

100 00 11 71,
,

, ,=

ВСЕГО: 100,00 100,00

Результаты расчетов заносим в таблицу 16. Материальный баланс процесса 
окисления NO кислородом в окислителе представлен в таблице 17.
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тепловой расчет окислителя
Целью теплового расчета окислителя является определение количества 

тепла, выделяющегося в результате протекания экзотермической реакции 
окисления NO, и температуры нитрозного газа на выходе из окислителя.

приход тепла
В окислитель тепло вносится нитрозными газами, а также выделяется в ре­

зультате протекания экзотермической реакции (80).
1. Тепло, вносимое нитрозными газами в окислитель:

Q c n c n c n c n c n tí ã
âõ

NO NO NO NO O O N N Í O Í O í ã. .
.

.( )= ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅
2 2 2 2 2 2 2 2 ...

. ,âõ

где c c c c c n n n n nNO NO O N Í O NO NO O N Í O, , , è , , , ,
2 2 2 2 2 2 2 2
, — теплоемкости (Дж/

(моль⋅К)) и количества (кмоль/ч) NO, NO2, O2, N2 и H2O на входе в окислитель 
соответственно (табл. 16); tí.ã.

âõ.  — температура нитрозного газа на входе в окис­
литель, °С.

теплоемкости компонентов нитрозного газа на входе в окислитель  
при температуре 250°с (согласно уравнениям (75)–(79))

компонент NO NO2 O2 N2 H2O
теплоемкость, дж/(моль⋅к) 31,132 45,004 31,855 30,113 35,722

Qí ã
âõ
. .
. ( , , , , , ,

,

= ⋅ + ⋅ + ⋅ +
+

31 123 142 34 45 004 103 07 31 855 87 99

30 113 ⋅⋅ + ⋅1735 23 35 722 445 16 250, , , ) ;

Qí ã
âõ êÄæ ÷ ÌÄæ ÷. .

. , / , / .= =20 006 949 78 20 006 95

2. Тепло, выделяющееся в окислителе, при окислении NO до NO2 кислоро-
дом по реакции (80):

Q H n H n

H

f f

f

õ ð NO NO
ê

NO NO
ê

NO

. . ( ( ) ( ) )

( ( )

= ⋅ + ⋅ −

− ⋅

∆ ∆

∆

0 0

0

298 298

298

2 2

nnn H nfNO
í

NO NO
í+ ⋅ ⋅∆ 0 298 1000

2 2
( ) ) ,

где ( ( ) ( )∆ ∆f fH H0 0298 298
2NO NOè — изменение стандартной энтальпии при 

образовании NO и NO2, кДж/моль; nн, nк — начальные и конечные количества 
вещества, кмоль/ч.

изменение стандартной энтальпии при образовании вещества [20]

Вещество NO NO2

DfН0 (298), кдж/моль 91,26 34,19

Qх.р. = –[91,26 ⋅ 44,12 + 34,19 ⋅ 201,28 – 91,26 ⋅ 142,34 – 34,19 ⋅ 103,07] 1000;

Qх.р. = 5 605 757,30 кДж/ч = 5 605,76 МДж/ч,

где 44,12 и 201,28 — количества NO и NO2 в нитрозном газе, выходящем из 
окислителя, кмоль/ч; 142,34 и 103,07 — количества NO и NO2 в нитрозном 
газе, поступающем в окислитель, кмоль/ч (табл. 16).
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Общий приход тепла в окислитель:

Q Q Qïðèõ í ã
âõ

õ ð ÌÄæ ÷. . .
.

. . , , , / .= + = + =20 006 95 5605 76 25 612 71

расход тепла
Из окислителя тепло уносится нитрозными газами, а также происходят ча­

стичные потери тепла в окружающую среду через стенку аппарата. Примем, 
что теплопотери равны 3%, тогда

Qт/п = Qприх. ⋅ 3,00/100,00 = 25 612,71 ⋅ 0,03 = 768,38 МДж/ч.

Тепло, уносимое нитрозными газами из окислителя:

Q Q Qí ã
âûõ

ïðèõ ò ï  ÌÄæ ÷. .
.

. / , , , / .= − = − =25 612 71 768 38 24 844 33

Кроме того, количество тепла, уносимого нитрозными газами, может быть 
рассчитано по формуле

Q c n tp i t ií ã
âûõ

í ã
âûõ

í ã
âûõ

í ã
âûõ. .

.
( ) . .

.
. .

.( ) ,
. .

.= ∑ ⋅( )
где ( )

. .
.cp ití ã

âûõ  — теплоемкость i­го компонента нитрозного газа при температу­
ре tí ã

âûõ
. .

.,  Дж/(моль⋅К); nií.ã.
âûõ.  — количество i­го компонента нитрозного газа, 

кмоль/ч; tí ã
âûõ
. .

.  — температура нитрозного газа на выходе из окислителя, °С;
Зная количества компонентов нитрозного газа (табл. 16), а также средние 

теплоемкости компонентов (Дж/(моль⋅К)) в интервале температур 0 – t°C (урав­
нения (75)–(79)), количество тепла, уносимое нитрозными газами, может быть 
записано в следующем виде:

24 844 33 1000 29 33 0 003855 273 58 660, (( , , ( ) /(. .
.

.⋅ = + + −í ã
âûõ

í ãt t ...
.

. .
.

) ) ,

( , , ( )

âûõ

í ã
âûõ

+ ⋅ +
+ + + −

273 44 12

43 00 0 0085476 273 674 5

2

t 9990 273 201 28

31 46 0 00339 27

2/( ) ) ,

( , , (
. .

.

. .
.

t

t
í ã
âûõ

í ã
âûõ

+ ⋅ +
+ + ⋅ + 333 377 000 273 38 88

27 88 0 00427

2) /( ) ) ,

( , , (
. .

.

. .

− + ⋅ +
+ + ⋅

t

t
í ã
âûõ

í ã
âûûõ

í ã
âûõ.
. .

.)) , ( , , ( )

/(

+ ⋅ + + ⋅ + +
+

273 1735 23 30 00 0 01071 273

33 000

t

ttt tí ã
âûõ

í ã
âûõ

. .
.

. .
.) ) , ) .+ ⋅273 445 162

Решая это уравнение относительно tí ã
âûõ
. .

. , можно определить температуру 
нитрозных газов на выходе из окислителя, которая составляет 308°С.

теплоемкости компонентов нитрозного газа на выходе  
из окислителя (согласно уравнениям (75)–(78))

компонент NO O2 N2 H2O
теплоемкость, дж/(моль⋅к) 31,396 45,968 32,313 30,361

Средняя температура нитрозного газа в окислителе:

t Cñð. .= + = °250 308
2

279

Результаты расчетов заносим в таблицу 18. Тепловой баланс окислителя 
в расчете на 1 т моногидрата азотной кислоты представлен в таблице 19.
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Т а б л и ц а  18

тепловой баланс окислителя (в расчете на часовую производительность)

прихОд расхОд

статьи прихода мдж/ч % статьи расхода мдж/ч %

1)  Тепло, вносимое 
нитрозными газами 20 006,95 78,11 1)  Тепло, уносимое 

нитрозными газами 24 844,33 97,00

2)  Тепло химической 
реакции 5605,76 21,89 2) Теплопотери 768,38 3,00

ВСЕГО: 25 612,71 100,00 ВСЕГО: 25 612,71 100,00

Т а б л и ц а  19

тепловой баланс окислителя (в расчете на 1 т моногидрата азотной кислоты)

прихОд расхОд

статьи прихода мдж/т % статьи расхода мдж/т %

1)   Тепло, вносимое 
нитрозными 
газами

1320,46 78,11
1)  Тепло, уносимое 

нитрозными 
газами

1639,73 97,00

2)  Тепло химической 
реакции 369,98 21,89 2) Теплопотери 50,71 3,00

ВСЕГО: 1690,44 100,00 ВСЕГО: 1690,44 100,00

3.4.  материальный и теплОВОй расчеты 
пОдОгреВателя ВОздуха

Из окислительного объема нитрозные газы разделяются на 2 потока. 
Один, поднимаясь вверх, проходит через трубное пространство теплообмен­
ной части подогревателя воздуха (рис. 10, 14), где за счет нагрева воздуха 
охлаждается до температуры 185–195°С. Второй поток байпасирует мимо по­
догревателя воздуха. С помощью заслонки, установленной на байпасной ли­
нии нитрозных газов, можно регулировать температуру воздуха на выходе из 
подогревателя, которая должна составлять 180–240°С. Схема потоков пред­
ставлена на рисунке 48.

расчет температуры воздуха на выходе из подогревателя воздуха
Исходные данные для расчета:
расход аммиака на входе в смеситель (табл. 5), кмоль/ч — 262,47;•	
расход воздуха на входе в смеситель (табл. 5), кмоль/ч — 2237,24, в том •	
числе: O2 — 459,08; N2 — 1726,70; H2O — 51,46;
температура аммиака на входе в смеситель, •	 °С — 100;
температура аммиачно­воздушной смеси на выходе из смесителя, •	 °С — 220.
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рис. 48
Схема газовых потоков в совмещенном аппарате — окислителе с подогревателем воздуха

1. Тепло, вносимое в смеситель аммиаком:

Q c n tNH
âõ

NH NH NH
âõ

3 3 3 3

. . ,= ⋅ ⋅

где cNH3
 — теплоемкость аммиака на входе в смеситель, Дж/(моль⋅К); nNH3

 — 
расход аммиака на входе в смеситель, кмоль/ч; tNH

âõ.
3

 — температура аммиака 
на входе в смеситель, °С.

QNH
âõ

3
29 8 0 02548 100 273 167 000 100 273 262 47 102. ( , , ( ) /( ) ) ,= + + − + ⋅ 000;

QNH
âõ êÄæ ÷ ÌÄæ ÷

3
1000108 21 1000 11. , / , / ;= =

2. Тепло, уносимое из смесителя аммиачно-воздушной смесью:

Q c n c n c n c n tавÑ
âûõ

NÍ NÍ O O N N Í O Í O авÑ
âûõ

2
. .,= ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅( )3 3 2 2 2 2 2

где c c c c n n n nNÍ O N Í O NÍ O N Í O   è    
3 2 2 2 3 2 2 2
, , , , , ,  — теплоемкости (Дж/

(моль⋅К)) и количества (кмоль/ч) NН3, O2, N2 и H2O на выходе из смесителя со­
ответственно; tавÑ

âûõ.  — температура аммиачно­воздушной смеси на выходе из 
смесителя, °С.

теплоемкости компонентов аммиачно-воздушной смеси на выходе из смесителя при 
температуре 220°с (согласно уравнениям (74)–(77))

компонент NH3 O2 N2 H2O

теплоемкость, дж/(моль⋅к) 41,675 31,580 29,985 35,416
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QавÑ
âûõ. ( , , , ,

, , ,

= ⋅ + ⋅ +
+ ⋅ +

41 675 262 47 31 580 459 08

29 985 1726 70 35 41116 51 46 220⋅ ⋅, ) ;

QавÑ
âûõ êÄæ ÷ ÌÄæ ÷,. , / , /= =17 387 433 91 17 387 43

где 262,47; 459,08; 1726,70; 51,46 — количества аммиака, кислорода, азота 
и водяных паров соответственно в аммиачно­воздушной смеси на выходе из 
смесителя, кмоль/ч; 220 — температура аммиачно­воздушной смеси на выходе 
из смесителя, °С.

3. Количество тепла, вносимого в смеситель воздухом (без учета тепло-
потерь), можно рассчитать как разницу между теплом, уносимым из сме-
сителя аммиачно-воздушной смесью, и теплом, вносимым в смеситель ам-
миаком:

Q Q Qâîçä
âõ

авÑ
âûõ

NH
âõ

.
. . . , ,= − = − =

3
17 387 433 91 1000108 21 16 387 325,,, / ;70 êÄæ ÷

Qâîçä
âõ ÌÄæ ÷.

. , / .= 16 387 32

Кроме того, количество тепла, вносимого воздухом, может быть рассчитано 
по формуле

Q c n c n c n tâîçä
âõ

O O N N Í O Í O âîçä
âõ

.
.

.
.( ) ,= ⋅ + ⋅ + ⋅

2 2 2 2 2 2

где c c c n n nO N Í O O N Í Oè
2 2 2 2 2 2
, , , ,  — теплоемкости (Дж/(моль⋅К)) и количе­

ства (кмоль/ч) O2, N2 и H2O на входе в смеситель соответственно; tâîçä
âõ

.
.  — темпе­

ратура воздуха на входе в смеситель, °С.
Зная количества компонентов воздуха на входе в смеситель (табл. 5), а так­

же их средние теплоемкости (Дж/(моль⋅К)) в интервале температур 0–t°C (урав­
нения (78)–(80)), количество тепла, вносимого воздухом, может быть записано 
в следующем виде:

16 387,32 1000 = ((31,46 + 0,00339 ( âîçä.
âõ.

âî

⋅ +

−

t

t

273

377 000

)

/(

−

çççä.
âõ.

âîçä.
âõ.(27,88 + 0,00427 (+ ⋅ + ⋅ + ⋅273 459 08 273 17262) ) , )t ) ,,,

) / )

70

273 33 000 273

+

+ ⋅ + + +(30,00 + 0,01071 ( (âîçä.
âõ.

âîçä.
âõ.t t 222 51 46) ⋅ , ) .tâîçä.

âõ.

Решая это уравнение относительно tâîçä.
âõ. , можно определить температуру 

воздуха на входе в смеситель (на выходе из подогревателя воздуха) (рис. 48), 
которая составляет 240°С.

Тогда теплоемкости компонентов воздуха на входе в смеситель (согласно 
уравнениям (75)–(77)) составят:

компонент воздуха O2 N2 H2O

теплоемкость, дж/(моль⋅к) 31,767 30,071 35,620

Результаты расчетов заносим в таблицу 20. Тепловой баланс смесителя 
в расчете на 1 т моногидрата азотной кислоты представлен в таблице 21.
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Т а б л и ц а  20

тепловой баланс смесителя (в расчете на часовую производительность)

прихОд расхОд

статьи прихода мдж/ч % статьи расхода мдж/ч %

1)  Тепло, вносимое 
аммиаком 1000,11 5,75 1)  Тепло, уносимое 

аммиачно­воздуш­
ной смесью

17 387,43 100,00
2)  Тепло, вносимое 

воздухом 16 387,32 94,25

ВСЕГО: 17 387,43 100,00 ВСЕГО: 17 387,43 100,00

Т а б л и ц а  21

тепловой баланс смесителя (в расчете на 1 т моногидрата азотной кислоты)

прихОд расхОд

статьи прихода мдж/т % статьи расхода мдж/т %

1)  Тепло, вносимое 
аммиаком 66,01 5,75 1)  Тепло, уносимое 

аммиачно­воздуш­
ной смесью

1147,57 100,00
2)  Тепло, вносимое 

воздухом 1081,56 94,25

ВСЕГО: 1147,57 100,00 ВСЕГО: 1147,57 100,00

расчет подогревателя воздуха
Целью теплового расчета подогревателя воздуха является определение рас­

хода нитрозного газа, подаваемого в трубное пространство, для регулирования 
температуры воздуха на выходе из межтрубного пространства (рис. 48).

Исходные данные для расчета:
температура воздуха на входе в межтрубное пространство подогревателя •	
воздуха 140°С;
температура воздуха на выходе из межтрубного пространства подогревате­•	
ля воздуха 240°С;
расход воздуха на входе в смеситель (табл. 5) 2237,24 кмоль/ч; в том числе: •	
459,08 кмоль/ч O2; 1726,70 кмоль/ч N2 ; 51,46 кмоль/ч H2O;
температура нитрозного газа на входе в трубное пространство подогревате­•	
ля воздуха — 308°С;
температура нитрозного газа на выходе из трубного пространства подогре­•	
вателя воздуха — 190°С.
приход тепла
В подогреватель воздуха тепло вносится нитрозными газами, воздухом, 

а также выделяется в результате протекания экзотермической реакции (80).
Примем за Х долю нитрозного газа, поступающего в трубное пространство 

подогревателя, от общего расхода нитрозного газа, выходящего из окислитель­
ного объема, для регулирования температуры воздуха на выходе из межтруб­
ного пространства, равной 240°С (рис. 48). Тогда расход нитрозного газа, посту­
пающего в трубное пространство подогревателя воздуха, составит:
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n Xí ã
âõ  ï â êìîëü ÷,. .

. . . , , /= 2464 67

а расход нитрозного газа, байпасирующего мимо подогревателя воздуха:

n Xí ã
áàéï êìîëü ÷. .

. , ( ), / .= −2464 67 1

1. Тепло, вносимое в подогреватель воздуха нитрозными газами:

Q c n c n c n c n c n tí ã
âõ

NO NO NO NO O O N N Í O Í O í ã2 2. .
.

.( )= ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅
2 2 2 2 2 2 ...

. ,âõ Õ

где c c c c c n n n n nNO NO O N Í O NO NO O N Í O2 2
è, , , , , , , ,

2 2 2 2 2 2
— теплоемкости (Дж/

(моль⋅К)) и количества (кмоль/ч) NO, NO2, O2, N2 и H2O на входе в подогрева­
тель воздуха соответственно; tí.ã.

âõ.  — температура нитрозного газа на входе в по­
догреватель воздуха (соответствует температуре нитрозного газа на выходе из 
окислительного объема), °С.

теплоемкости компонентов нитрозного газа на входе  
в подогреватель воздуха при температуре 308°с (согласно уравнениям (75)–(79))

компонент NO NO2 O2 N2 H2O

теплоемкость, дж/(моль⋅к) 31,396 45,968 32,313 30,361 36,320

Qí ã
âõ
. .
. ( , , , , , ,

,

= ⋅ + ⋅ + ⋅ +
+ ⋅

31 396 44 12 45 968 201 28 32 313 38 88

30 361 111735 23 36 320 445 16 308, , , ) , / ,+ ⋅ X êÄæ ÷

где 44,12; 201,28; 38,88; 1735,23; 445,16 — количества NO, NO2, O2, N2 и H2O 
соответственно в нитрозном газе на входе в подогреватель воздуха (на выходе 
из окислительного объема окислителя (табл. 16)), кмоль/ч;

Q Xí ã
âõ êÄæ ÷. .

. , , / .= 24 869 610 68

2. Тепло, вносимое воздухом в подогреватель.

Q c n c n c n tâîçä
âõ

O O N N Í O Í O âîçä
âõ

.
.

.
. ,= ⋅ + ⋅ + ⋅( )2 2 2 2 2 2

где c c c n n nO N Í O O N Í O2
è, , , ,

2 2 2 2 2
— теплоемкости (Дж/(моль⋅К)) и количе­

ства (кмоль/ч) O2, N2 и H2O на входе в подогреватель соответственно; tâîçä.
âõ.  — 

температура воздуха на входе в подогреватель, °С.

теплоемкости компонентов воздуха на входе в подогреватель  
при температуре 140°с (согласно уравнениям (75)–(77))

компонент O2 N2 H2O

теплоемкость, дж/(моль⋅к) 30,650 29,644 34,617

Qâîçä
âõ

.
. ( , , , , , , ) ,= ⋅ + ⋅ + ⋅30 650 459 08 29 644 1726 70 34 617 51 46 140

где 459,08, 1726,70 и 51,46 — расход O2, N2 и H2O соответственно в воздухе на 
входе в подогреватель (табл. 5), кмоль/ч.

Qâîçä
âõ êÄæ ÷;.

. , /= 9 385388 27



136 Глава 3. Расчеты материальных и тепловых балансов основных стадий получения азотной кислоты

Общий приход тепла в подогреватель воздуха:

Q Q Q Xïðèõ í ã
âõ

âîçä
âõ êÄæ ÷. . .

.
.

. , , , / .= + = +24 869 610 68 9 385388 27

расход тепла
1. Тепло, уносимое из подогревателя нитрозными газами:

Q c n c n c n c n c n tí ã
âûõ

NO NO NO NO O O N N Í O Í O í. .
.

.( )= ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅
2 2 2 2 2 2 2 2 ããã

âûõ
.
. ,Õ

где c c c c c n n n n nNONO NO O N Í O NO O N Í Oè, , , , , , , ,
2 2 2 2 2 2 2 2

— теплоемкости 
(Дж/(моль⋅К)) и количества (кмоль/ч) NO, NO2, O2, N2 и H2O на выходе из по­
догревателя воздуха соответственно; tí.ã.

âûõ.  — температура нитрозного газа на 
выходе из подогревателя воздуха, °С.

теплоемкости компонентов нитрозного газа на выходе из подогревателя воздуха  
при температуре 190°с (согласно уравнениям (75)–(79))

компонент NO NO2 O2 N2 H2O
теплоемкость, дж/(моль⋅к) 30,841 43,811 31,271 29,857 35,113

Qí.ã.
âûõ. = (30,847 44,12 + 43,811 201,28 + 31,271 38,88 +

+ 29,857

⋅ ⋅ ⋅
⋅⋅ ⋅1735,23 + 35,113 445,16)190 X,

где 44,12; 201,28; 38,88; 1735,23; 445,16 — количества NO, NO2, O2, N2 и H2O 
соответственно в нитрозном газе в подогревателе воздуха, кмоль/ч;

Q Xí ã
âõ êÄæ ÷. .

. , , / .= 14190 251 29

2. Тепло, уносимое воздухом из подогревателя, соответствует теплу, 
вносимому воздухом в смеситель (рис. 10, табл. 20), рассчитанному ранее, 
и составляет 16 387 325,70 кДж/ч. Кроме того, оно может быть определено 
как,

Q c n c n c n tâîçä
âûõ

O O N N Í O Í O âîçä
âûõ

.

.
.
.( ) ,= ⋅ + ⋅ + ⋅

2 2 2 2 2 2

где c c c n n nO N Í O O N Í Oè
2 2 2 2 2 2
, , , ,  — теплоемкости (Дж/(моль⋅К)) и коли­

чества (кмоль/ч) O2, N2 и H2O на выходе из подогревателя соответственно; 
tâîçä.
âûõ. C= 240°  — температура воздуха на выходе из подогревателя (на входе 

в смеситель), °С:

Qâîçä
âûõ êÄæ ÷.

. , / .= 16 387 325 70

Общий расход тепла из подогревателя воздуха:

Q Q Q Xðàñõ. í.ã.
âûõ.

âîçä.
âûõ. 14190 251,29 16 387 325,70 êÄæ/÷= + = + ...

Уравнение теплового баланса подогревателя воздуха:

Q Q Q Qí ã
âõ

âîçä
âõ

í ã
âûõ

âîçä
âûõ

. .
.

.
.

. .
.

.

.;+ = +

24 869 610,68Х + 9 385 388,27 = 14 190 251,29Х + 16 387 325,70.
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Тогда

Х = (16 387 325,70 – 9 385 388,27)/(24 869 610,68 – 14 190 251,29);

Х = 0,7080.

Тогда
тепло, вносимое в подогреватель воздуха нитрозными газами:•	

Qí ã
âõ êÄæ ÷. .

. , , , / ;= ⋅ =24 869 610 68 0 708 17 607 684 36

тепло, уносимое из подогревателя нитрозными газами (без учета тепла, вы­•	
деляющегося в процессе окисления NO):

Qí ã
âûõ êÄæ ÷  . .

. , , , / ;= ⋅ =14190 251 29 0 708 10 604 812 19

расход нитрозного газа, поступающего в трубное пространство подогрева­•	
теля воздуха:

ní ã
âõ  ï â êìîëü ÷. .

. . . , , , /= ⋅ =2464 67 0 708 1744 99

или

1744,99/2464,67 ⋅ 100,00 = 70,80%;

от общего количества нитрозного газа, выходящего из окислительного объ­•	
ема;
расход нитрозного газа, байпасирующего мимо подогревателя воздуха:•	

ní ã
áàéï êìîëü ÷. .

. , ( , ) , /= − =2464 67 1 0 708 719 68

или

719,68/2464,67 ⋅ 100,00 = 29,20%;

от общего количества нитрозного газа, выходящего из окислительного •	
объема.
В трубное пространство подогревателя воздуха поступает (табл. 22):

55 208,60 ⋅ 0,708 = 39 087,69 нм3/ч,

где 55 208,60 — расход нитрозного газа, выходящего из окислительного объе­
ма (табл. 16).

Т а б л и ц а  22

расход и состав нитрозного газа, поступающего  
в трубное пространство подогревателя воздуха

компонент нм3/ч об.% кг/ч мас.% кмоль/ч

нитрозный газ, поступающий в трубное пространство подогревателя воздуха

NO 699,71 1,79 937,21 1,93 31,24
NO2 3192,14 8,17 6555,43 13,53 142,51
O2 616,60 1,58 880,89 1,82 27,53
N2 27 519,36 70,40 34 399,21 71,01 1228,54

H2O 7059,88 18,06 5673,17 11,71 315,17
ВСЕГО: 39 087,69 100,00 48 445,91 100,00 1744,99
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Средняя температура нитрозного газа в трубном пространстве подогревате­
ля воздуха составляет:

(308 + 190)/2 = 249°С.

Константа равновесия реакции окисления оксида азота (II) при темпера­
туре 249°С, согласно уравнению (82), составляет (для давления, выраженного 
в МПа [1], [26], [29]):

Kð =
−

+
+ + − + +( )10

5749
249 273

1 75 249 273 0 0005 249 273 1 8306, lg( ) , ( ) ,
=== 0 0000205, .

Определим равновесную степень окисления NO при t = 249°С 
и Робщ = 0,716 МПа для следующего состава газа (табл. 16): 1,79 об. % NO; 
8,17 об.% NO2; 1,58 об.% O2; 70,40 об.% N2; 18,06 об.% H2O. Тогда

2а = 0,0179 мол. доли;

а = 0,00895 мол. доли;

b = 0,0158 мол. доли.

Подставляя в уравнение (83) значения а, b, Робщ, Kр и решая его относитель­
но хр, получаем значение равновесной степени окисления NO:

0,0000205
(1 ) 0,0158 0,00895 

1 0,00895 
0,716

ð
2

ð

ð ð

=
( )
( )

− −
−

x x

x x2
...

Из этого уравнения определяем хр = 0,94 д. е.
Секундный расход нитрозного газа в рабочих условиях:

Vcåê ì ñ.

, ,

,
/ .=

+( )
⋅ ⋅

=
39 087 69 249 273 0 1013

3600 273 0 716
3 3

Время пребывания нитрозного газа в трубном пространстве:

τ = V
V

ñâ

ñåê
,

где Vсв — свободный объем трубного пространства подогревателя воздуха, м3.

Vсв = 3,14 ⋅ d 2/4 ⋅ l ⋅ n,

где d2 — внутренний диаметр труб, м; l — длина труб, м; n — количество труб 
(рис. 14).

Vсв = 3,14 ⋅ 0,0202/4 ⋅ 4,0 ⋅ 1189 = 1,5 м3;

τ = = =V
V

ñâ

ñåê
ñ.1 5

3
0 5, ,

Константа скорости реакции окисления NO в NO2 k при 249°С составля­
ет 643,90 МПа–2 ⋅ с–1 (табл. 11, рис. 45). Подставляя значения k (МПа–2⋅с–1), 
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а = 0,00895 мол. доли, P (МПа), τ (с), b = 0,0158 мол. доли, γ = b/а = 0,0158/ 
0,00895 = 1,77 д. е. в уравнение (89), получаем

643 90 0 00895 0 716 0 5
1 77 1 1

1
1 77 1

1 772 2
2

, , , ,
( , )( ) ( , )

ln
,⋅ ⋅ ⋅ =

− −
+

−
α

α
( )

( , )
.

1
1 77

−
−

α
α

Из этого уравнения определяем α = 0,02 д. е. Низкое значение степени окис­
ления NO объясняется незначительным временем пребывания нитрозного газа 
в окислительном (трубном) объеме подогревателя воздуха.

Степень приближения к равновесию реакции (80):

2
94

100 00 2⋅ =, % %.

Определение степени окисления NO в NO2 кислородом с использованием 
номограммы Каржавина (рис. 46):

k ⋅ a2 ⋅ Pобщ
2 ⋅ τ = 643,90 ⋅ 0,008952 ⋅ 0,7162 ⋅ 0,5 = 0,013;

γ = b/а = 0,0158/0,00895 = 1,77.

По рисунку 46 определяем, что α ≈ 0,02 д. е. По реакции (80) окисляется 
NO:

937,21 ⋅ 0,02 = 18,74 кг/ч.

Остается NO:

937,21 – 18,74 = 918,47 кг/ч;

918,47/30 = 30,62 кмоль/ч;

30,62 ⋅ 22,4 = 685,89 нм3/ч,

где 30 — молярная масса NO, г/моль.
В результате окисления NO по реакции (80) образуется NO2:

18,74 ⋅ 2 ⋅ 46/2/30 = 28,73 кг/ч.

На выходе из окислительного объема нитрозный газ содержит NO2:

6555,43 + 28,73 = 6584,16 кг/ч;

6584,16/46 = 143,13 кмоль/ч;

143,13 ⋅ 22,4 = 3206,11 нм3/ч,

где 46 — молярная масса NO2, г/моль.
По реакции (80) расходуется кислорода:

18,74 ⋅ 32/2/30 = 9,99 кг/ч.

Остается кислорода:

880,89 – 9,99 = 870,90 кг/ч;
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870,90/32 = 27,22 кмоль/ч;

27,22 ⋅ 22,4 = 609,73 нм3/ч,

где 32 — молярная масса O2, г/моль. Результаты расчетов заносим в табли­
цу 23.

Тепло, выделяющееся в подогревателе воздуха при окислении NO до NO2

кислородом по реакции (80):

Q H n H n

H

f f

f

õ ð NO NO
ê

NO NO
ê

NO

. . ( ( ) ( ) )

( ( )

= ⋅ + ⋅ −

− ⋅

∆ ∆

∆

0 0

0

298 298

298

2 2

nnn H nfNO
í

NO NO
í+ ⋅ ⋅∆ 0 298 1000

2 2
( ) ) ,

где ∆ ∆f fH H0 0298 298
2

( ) ( )NO NOè — изменение стандартной энтальпии при 
образовании NO и NO2, кДж/моль; nн, nк — начальные и конечные количества 
вещества, кмоль/ч.

изменение стандартной энтальпии при образовании вещества [20]

Вещество NO NO2

DfН0 (298), кдж/моль 91,26 34,19

Qх.р. = – [91,26 ⋅ 30,62 + 34,19 ⋅ 143,13 – – 91,26 ⋅ 31,24 – 34,19 ⋅ 142,51] ⋅ 1000;

Qх.р. = 35 383,40 кДж/ч = 35,38 МДж/ч.

Здесь 30,62 и 143,13 — количества NO и NO2 в нитрозном газе, выходящем 
из подогревателя воздуха, кмоль/ч; 31,24 и 142,51 — количества NO и NO2 в ни­
трозном газе, поступающем в подогреватель воздуха, кмоль/ч (табл. 23, 24).

Тепло, уносимое из подогревателя нитрозными газами, с учетом тепла, вы­
деляющегося в подогревателе воздуха при окислении NO до NO2:

Qí ã
âûõ
. .

. , , ,

,

= + + −
− =

17 607 684 36 35383 40 9 385388 27

16 387 325 70 10 6441130 33, / .êÄæ ÷

Рассчитаем, на сколько повысится температура нитрозного газа на вы­
ходе из подогревателя воздуха вследствие протекания экзотермической ре­
акции окисления NO до NO2. Зная количества компонентов нитрозного газа 
(табл. 23), а также средние теплоемкости компонентов (Дж/(моль⋅К)) в интер­
вале температур 0 – t°C (уравнения (75)–(79)), количество тепла, уносимое 
нитрозными газами из подогревателя воздуха, может быть записано в следу­
ющем виде:

10 641130 33 29 33 0 003855 273 58660, (( , , ( ) /(. .
.

. .= + + −t tí ã
âûõ

í ã
âûõõõ

í ã
âûõ

.

. .
.

) ) ,

( , , ( ) /

+ ⋅ +
+ + ⋅ + −

273 30 62

43 00 0 0085476 273 674 590

2

t ((( ) ) ,

( , , ( )
. .

.

. .
.

t

t
í ã
âûõ

í ã
âûõ

+ ⋅ +
+ + ⋅ + −

273 143 13

31 46 0 00339 273

2

33377 000 273 27 22

27 88 0 00427

2/( ) ) ,

( , , (
. .

.

. .
.

t

t
í ã
âûõ

í ã
âûõ

+ ⋅ +
+ + ⋅ +++ ⋅ + + ⋅ + +
+

273 1228 54 30 00 0 01071 273

33 000

)) , ( , , ( )

/(
. .

.

.

t

t
í ã
âûõ

í ããã
âûõ

í ã
âûõ

.
.

. .
.) ) , ) .+ ⋅273 315 172 t
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Решая это уравнение относительно tí ã
âûõ
. .

.,  определяем, что температура ни­
трозного газа на выходе из подогревателя воздуха составляет 190,6°С. Таким 
образом, вследствие незначительного времени пребывания нитрозного газа 
в трубном пространстве подогревателя воздуха тепло, выделяющееся в резуль­
тате окисления NO до NO2, незначительно (0,13% от общего прихода тепла) 
и сопоставимо с величиной теплопотерь. Поэтому оно не оказывает существен­
ного влияния на расчет расхода нитрозного газа, поступающего в трубное про­
странство подогревателя для регулирования температуры воздуха на выходе из 
межтрубного пространства, составляющей 240°С (рис. 48).

Результаты расчетов заносим в таблицы 25 и 26.

Т а б л и ц а  25

тепловой баланс процесса окисления NO кислородом в подогревателе воздуха  
(в расчете на часовую производительность)

прихОд расхОд

статьи прихода мдж/ч % статьи расхода мдж/ч %

1)  Тепло, вносимое 
нитрозными газами 17 607,68 65,14

1)  Тепло, уносимое 
нитрозными газами 10 641,13 39,37

2)  Теплота химической 
реакции 35,38 0,13

3)  Тепло, вносимое 
воздухом 9385,39 34,72 2)  Тепло, уносимое 

воздухом 16 387,32 60,63

ВСЕГО: 27 028,45 100,00 ВСЕГО: 27 028,45 100,00

Т а б л и ц а  26

тепловой баланс процесса окисления NO кислородом в подогревателе воздуха  
(в расчете на 1 т моногидрата азотной кислоты)

прихОд расхОд

статьи прихода мдж/ч % статьи расхода мдж/ч %

1)  Тепло, вносимое 
нитрозными газами 1162,11 65,14

1)  Тепло, уносимое 
нитрозными газами 702,33 39,37

2)  Теплота химической 
реакции 2,34 0,13

3)  Тепло, вносимое 
воздухом 619,44 34,72 2)  Тепло, уносимое 

воздухом 1081,56 60,63

ВСЕГО: 1783,89 100,00 ВСЕГО: 1783,89 100,00

После окислителя с подогревателем воздуха два потока нитрозных га­
зов, (выходящий из подогревателя воздуха и байпасирующий) объединяются 
(рис. 48) и с температурой не выше 260°С направляются в подогреватель хво­
стовых газов. Расход нитрозного газа, байпасирующего мимо подогревателя 
воздуха, рассчитывается как разница между расходом газа, выходящим из 
окислительного объема (табл. 16) и поступающим в трубное пространство подо­
гревателя воздуха (табл. 23).
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Тепло нитрозного газа, байпасирующего мимо подогревателя воздуха 
(табл. 27):

Q c n c n c n c n c n tí ã
áàéï

NO NO NO NO O O N N Í O Í O í. .
. ( )= ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅

2 2 2 2 2 2 2 2 ... .
.,ã

áàéï

где c c c c c n n n n nNO NO O N Í O NO NO O N Í Oè, , , , , , , ,
2 2 2 2 2 2 2 2

— теплоемкости 
(Дж/(моль⋅К)) и количества (кмоль/ч) NO, NO2, O2, N2 и H2O, байпасирующих 
мимо подогревателя воздуха соответственно; tí.ã.

áàéï. C= °308  — температура ни­
трозного газа на выходе из окислительного объема, °С.

Т а б л и ц а  27

расход и состав нитрозного газа, байпасирующего мимо подогревателя воздуха

компонент нм3/ч об.% кг/ч мас.% кмоль/ч

Нитрозный газ, байпасирующий мимо трубного пространства подогревателя воздуха

NO 288,58 1,79 386,53 1,93 12,88

NO2 1316,53 8,17 2703,65 13,53 58,77

O2 254,31 1,58 363,31 1,82 11,35

N2 11 349,79 70,40 14 187,24 71,01 506,69

H2O 2911,70 18,06 2339,78 11,71 129,99

ВСЕГО: 16 120,91 100,00 19 980,51 100,00 719,68

теплоемкости компонентов нитрозного газа на выходе из окислительного объема  
при температуре 308°с (согласно уравнениям (75)–(79))

компонент NO NO2 O2 N2 H2O

теплоемкость, дж/(моль×к) 31,396 45,968 32,313 30,361 36,320

Qí ã
áàéï
. .

. ( , , , ,

, , ,

= ⋅ + ⋅ +
+ ⋅ +

31 396 12 88 45 968 58 77

32 313 11 35 30 361 ⋅⋅ + ⋅ ⋅506 69 36 320 129 99 308, , , ) ;

Qí ã
áàéï êÄæ ÷. .

. , / .= 7 261877 48

Тепло, вносимое нитрозными газами в подогреватель хвостовых газов:

Q Q Qí.ã.
âõ. ÏÕГ

í.ã.
áàéï.

í.ã.
âûõ. 7 261877,48 +10 641130,33 =1= + = 777 903 007,81 êÄæ/÷.

В подогреватель хвостовых газов поступает (табл. 23, 27):
NO:                                 •	 685,89 + 288,58 = 974,47 нм3/ч;

974,47/22,4 = 43,50 кмоль/ч;

NO•	 2:       3206,11 + 1316,53 = 4522,64 нм3/ч;

4522,64/22,4 = 201,90 кмоль/ч;

O•	 2:                                   609,73 + 254,31 = 864,04 нм3/ч;

864,04/22,4 = 38,57 кмоль/ч;



144 Глава 3. Расчеты материальных и тепловых балансов основных стадий получения азотной кислоты

N•	 2:                         27 519,36 + 11 349,79 = 38 869,15 нм3/ч;

38 869,15/22,4 = 1735,23 кмоль/ч;

H•	 2O:                          7059,88 + 2911,70 = 9971,58 нм3/ч;

9971,58/22,4 = 445,16 кмоль/ч.

Тепло, вносимое в подогреватель хвостовых газов нитрозными газами:

Q c n c n c n c n c ní.ã.
âõ. ÏÕГ

NO NO NO NO O O N N Í O Í O=(
2 2 2 2 2 2 2 2

⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅ )tttí.ã.
âõ. ÏÕГ,

где c c c c cNO NO O N Í O, , , ,
2 2 2 2

 и n n n n nNO NO O N Í O, , , ,
2 2 2 2

— теплоемкости 
(Дж/(моль⋅К)) и количества (кмоль/ч) NO, NO2, O2, N2 и H2O на входе в подо­
греватель хвостовых газов соответственно; tí.ã.

âõ. ÏÕГ  — температура нитрозного 
газа на входе в подогреватель хвостовых газов, °С.

Зная количества компонентов нитрозного газа (табл. 28), а также сред­
ние теплоемкости компонентов (Дж/(моль⋅К)) в интервале температур 0 – t°C 
(уравнения (75)–(79)), количество тепла, вносимое в подогреватель хвостовых 
газов нитрозными газами может быть записано в следующем виде:

17 903 007,81 = ((29,33 + 0,003855 í.ã.
âõ. ÏÕГ

í.

( )

(

t

t

+ − +

+

273 58 660

ããã.
âõ. ÏÕГ

í.ã.
âõ. ÏÕГ(43,00 + 0,0085476+ ⋅ + ⋅ +273 43 50 2732) ) , (t )))

( ) ) , (

− +

+ + ⋅ + ⋅

674 590

273 201 902t tí.ã.
âõ. ÏÕГ

í(31,46 + 0,00339 ...ã.
âõ. ÏÕГ

í.ã.
âõ. ÏÕГ (27,88

+ − +

+ + ⋅ +

273 377 000

273 38 572

)

( ) ) ,t +++ 0,00427

(30,00+0,01071

í.ã.
âõ. ÏÕГ

í.

⋅ + ⋅ +

+ ⋅

( )) ,

(

t

t

273 1 735 23

ããã.
âõ. ÏÕГ

í.ã.
âõ. ÏÕГ

í.ã.
âõ.+ + + ⋅273 33 000 273 445 162) /( ) ) , )t t    ÏÕГ.

Решая это уравнение относительно tí.ã.
âõ. ÏÕГ , определяем, что температура 

нитрозного газа на входе в подогреватель хвостовых газов составляет 225°С (не 
превышает 260°С). Результаты расчетов совмещенного аппарата — окислителя 
с подогревателем воздуха — заносим в таблицы 28 и 29.

3.5.  материальный и теплОВОй расчеты 
пОдОгреВателя хВОстОВых газОВ

После окислителя поз. О с подогревателем воздуха поз. ПВ нитрозные газы 
с температурой 225°С направляются в трубное пространство подогревателя 
хвостовых газов поз. ПХГ (рис. 10, 19), где они охлаждаются до температуры 
155–185°С, нагревая при этом хвостовые газы, находящиеся в межтрубном 
пространстве, до температуры 100–145°С.

Исходные данные для расчета:
свободный объем трубного пространства подогревателя хвостовых газов — •	
2,3 м3;
давление в подогревателе хвостовых газов — 0,716 МПа;•	
температура нитрозного газа на выходе из подогревателя хвостовых га­•	
зов — 155°С;
температура хвостовых газов на входе в подогреватель — 30•	 °С.
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Средняя температура нитрозного газа в трубном пространстве подогревате­
ля хвостовых газов составляет:

(225 + 155)/2 = 190°С.

Константа равновесия реакции окисления оксида азота (II) при средней 
температуре нитрозного газа, равной 190°С, согласно уравнению (82), состав­
ляет (для давления, выраженного в МПа [1], [26], [29]):

Kð =
−

+
+ + − + +

10
5749

190 273
1 75 190 273 0 0005 190 273 1 8306, lg( ) , ( ) , 

 = 0,0000007.

Определим равновесную степень окисления NO при t = 190°С и Робщ = 
= 0,716 МПа для следующего состава газа (табл. 28): 1,77 об.% NO; 8,19 об.% 
NO2; 1,57 об.% O2; 70,41 об.% N2; 18,06 об.% H2O. Тогда

2а = 0,0177 мол. доли;

а = 0,00885 мол. доли;

b = 0,0157 мол. доли.

Подставляя в уравнение (83) значения а, b, Робщ, Kр и решая его относитель­
но хр, получаем значение равновесной степени окисления NO:

0 0000007
1 0 0157 0 00885

1 0 00885
0 716

2

2
,

( ) , ,

,
, .=

− −( )
−( )

x x

x x
ð ð

ð ð

Из этого уравнения определяем хр = 0,94 д. е.
Секундный расход газа в рабочих условиях:

Vcåê ì ñ= +
⋅ ⋅

=55201 88 190 273 0 1013
3600 273 0 716

3 7 3, ( ) ,
,

, / ,

где 55 201,88 — расход нитрозного газа на входе в подогреватель хвостовых 
газов, нм3/ч; 190 — средняя температура нитрозного газа в подогревателе хво­
стовых газов, °С; 0,716 — рабочее давление нитрозного газа в подогревателе 
хвостовых газов, МПа.

Время пребывания газа в окислительном объеме:

τ = = =V
V

ñâ

ñåê
ñ2 3

3 7
0 6,

,
, ,

где Vсв (2,3) — свободный объем подогревателя хвостовых газов, м3.
Константа скорости реакции окисления NO в NO2 k при 190°С составля­

ет 912,98 МПа–2 ⋅ с–1 (табл. 11, рис. 45). Подставляя значения k (МПа–2 ⋅ с–1), 
а = 0,00885 мол. доли, P (МПа), τ (с), b = 0,0157 мол. доли, γ = b/а = 0,0157/ 
0,00885 = 1,77 д. е. в уравнение (89), получаем

912 98 0 00885 0 716 0 6
1 77 1 1

1
1 77 1

12 2
2

, , , ,
( , ) ( ) ( , )

ln
,⋅ ⋅ ⋅ =

− −
+

−
α

α
7777 1
1 77

 ( )
( , )

.
−

−
α

α
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Из этого уравнения определяем α = 0,04 д. е.
Степень приближения к равновесию реакции (80) составляет:

4
94

100 00 4 3, , % .=  

Определение степени окисления NO в NO2 кислородом с использованием 
номограммы Каржавина (рис. 46):

k a P⋅ ⋅ ⋅ = ⋅ ⋅ ⋅ =2 2 2 2912 98 0 00885 0 716 0 6 0 02îáù τ , , , , , ;

γ = b/а = 0,0157/0,00885 = 1,77.

По рисунку 46 определяем, что α ≈ 0,04 д. е. По реакции (80) окисляется 
NO:

1305,00 ⋅ 0,04 = 52,20 кг/ч.

Остается NO:

1305,00 – 52,20 = 1252,80 кг/ч;

1252,80/30 = 41,76 кмоль/ч;

41,76 ⋅ 22,4 = 935,42 нм3/ч,

где 30 — молярная масса NO, г/моль.
В результате окисления NO по реакции (80) образуется NO2:

52,20 ⋅ 2 ⋅ 46/2/30 = 80,04 кг/ч.

На выходе из окислительного объема нитрозный газ содержит NO2:

9287,81 + 80,04 = 9367,85 кг/ч;

9367,85/46 = 203,65 кмоль/ч;

203,65 ⋅ 22,4 = 4561,76 нм3/ч,

где 46 — молярная масса NO2, г/моль.
По реакции (80) расходуется кислорода:

52,20 ⋅ 32/2/30 = 27,84 кг/ч.

Остается кислорода:

1234,21 – 27,84 = 1206,37 кг/ч;

1206,37/32 = 37,70 кмоль/ч;

37,70 ⋅ 22,4 = 844,48 нм3/ч,

где 32 — молярная масса O2, г/моль.
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Тогда расход газа на выходе из подогревателя хвостовых газов составит:

935,42 + 4561,76 + 844,48 + 38 869,15 + 9971,58 = 55 182,39 нм3/ч;

1252,80 + 9367,85 + 1206,37 + 48 586,45 + 8012,95 = 68 426,42 кг/ч;

41,76 + 203,65 + 37,70 + 1735,23 + 445,16 = 2463,50 кмоль/ч.

состав нитрозного газа на выходе из подогревателя хвостовых газов

компонент об.% мас.%

NО 935 42
55182 39

100 00 1 70,
,

, ,
 

= 1252 80
68 426 42

100 00 1 83,
,

, ,=

NО2
4561 76

55182 39
100 00 8 27,

,
, ,

 
= 9367 85

68 426 42
100 00 13 69,

,
, ,=

О2
844 48

55182 39
100 00 1 53,

,
, ,

 
= 1206 37

68 426 42
100 00 1 76,

,
, ,=

N2
38 869 15
55182 39

100 00 70 43
,
,

, ,
 

= 48 586 45
68 426 42

100 00 71 01
,
,

, ,=

Н2О 9971 58
55182 39

100 00 18 07,
,

, ,
 

= 8012 95
68 426 42

100 00 11 71,
,

, ,=

ВСЕГО: 100,00 100,00

Результаты расчетов заносим в таблицу 30. Материальный баланс процесса 
окисления NO кислородом в подогревателе хвостовых газов представлен в таб­
лице 31.

тепловой расчет подогревателя хвостовых газов
Целью теплового расчета подогревателя является определение температу­

ры хвостовых газов на выходе из аппарата.
приход тепла
В подогреватель хвостовых газов тепло вносится нитрозными и хвостовы­

ми газами, а также выделяется в результате протекания экзотермической ре­
акции (83).

1. Тепло, вносимое нитрозными газами в подогреватель хвостовых газов, 
было рассчитано ранее и составляет 17 903 007,81 кДж/ч. Кроме того, оно мо­
жет быть определено, как

Q c n c n c n c n c n tí ã
âõ

NO NO NO NO O O N N Í O Í O í ã. .
.

.( )= ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅
2 2 2 2 2 2 2 2 ...

. ,âõ

где c c c c c n n n n nNO NO O N Í O NO NO O N Í O2 2 2
è, , , , , , , ,

2 2 2 2 2
— теплоемкости 

(Дж/(моль⋅К)) и количества (кмоль/ч) NO, NO2, O2, N2 и H2O на входе в трубное 
пространство подогревателя хвостовых газов соответственно (табл. 30); tí.ã.

âõ.  — 
температура нитрозного газа на входе в трубное пространство подогревателя 
хвостовых газов, °С.

Qí ã
âõ êÄæ ÷ ÌÄæ ÷. .

. , / , / .= =17 903 007 81 17 903 01
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2. Тепло, вносимое в подогреватель хвостовыми газами:

Q c n c n c n c n c n tõ ã
âõ

NO NO NO NO O O N N Í O Í O õ ã2 2. .
.

.( )= ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅
2 2 2 2 2 2 ...

. ,âõ

где c c c c c n n n n nNO NO O N Í O NO NO O N Í Oè
2

, , , , , , , ,
2 2 2 2 2 2 2

— теплоемкости 
(Дж/(моль⋅К)) и количества (кмоль/ч) NO, NO2, O2, N2 и H2O на входе в меж­
трубное пространство подогревателя соответственно; tõ.ã.

âõ.  — температура 
хвостовых газов на входе в межтрубное пространство подогревателя, °С.

теплоемкости компонентов хвостового газа на входе в подогреватель  
при температуре 30°с (согласно уравнениям (75)–(79))

компонент NO O2 N2 H2O

теплоемкость, дж/(моль⋅к) 29,859 28,381 29,174 33,605

Состав и расход хвостового газа, выходящего из абсорбционной колонны, 
был рассчитан ранее (см. раздел «Расчет количества добавочного воздуха, вво­
димого в систему перед стадией абсорбции через отдувочную колонну») и пред­
ставлен в таблице.

состав и расход хвостового газа, выходящего из абсорбционной колонны

компонент NO O2 N2 H2O ВсегО

нм3/ч 53,37 1213,05 46 872,34 383,32 48 522,08

кг/ч 71,40 1732,80 58 590,56 307,98 60 702,74

кмоль/ч 2,38 54,15 2092,52 17,11 2166,16

об.% 0,11 2,50 96,60 0,79 100,00

Qõ ã
âõ
. .
. ( , , , , , , ,= ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅29 859 2 38 28 381 54 15 29 174 2092 52 33 605 177 11 30, ) .

Qõ ã
âõ êÄæ ÷ ÌÄæ ÷. .

. , / , / .= =1896 901 67 1896 90

3. Тепло, выделяющееся в подогревателе хвостовых газов, при окислении 
NO до NO2 кислородом по реакции (83):

Q H n H n

H

f f

f

õ ð NO NO
ê

NO NO
ê

NO

. . ( ( ) ( ) )

( ( )

= ⋅ + ⋅ −

− ⋅

∆ ∆

∆

0 0

0

298 298

298

2 2

nnn H nfNO
í

NO NO
í+ ⋅ ⋅∆ 0 298 1000

2 2
( ) ) ,

где ∆ ∆f fH H0 0298 298( ) ( )NO NOè
2

— изменение стандартной энтальпии при 
образовании NO и NO2, кДж/моль; nн, nк — начальные и конечные количества 
вещества, кмоль/ч.

изменение стандартной энтальпии при образовании вещества [20]

Вещество NO NO2

Dfн0 (298), кдж/моль 91,26 34,19
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Qх.р. = –[91,26 ⋅ 41,76+34,19 ⋅ 203,65 – 
– 91,26 ⋅ 43,50 – 34,19 ⋅ 201,90] ⋅ 1 000;

Qх.р. = 98 959,90 кДж/ч = 98,96 МДж/ч,

где 41,76 и 203,65 — количества NO и NO2 в нитрозном газе, выходящем из труб­
ного пространства подогревателя хвостовых газов, кмоль/ч; 43,50 и 201,90 — 
количества NO и NO2 в нитрозном газе, поступающем в трубное пространство 
подогревателя хвостовых газов, кмоль/ч (табл. 30).

Общий приход тепла в подогреватель хвостовых газов:

Q Q Q Qïðèõ í ã
âõ

õ ã
âõ

õ ð
âõ= + + = + +. .

.
. .
.

. .
. , ,17 903 007 81 1896 901 67 98 9959 90, ;

Qприх = 19 898 869,38 кДж/ч = 19 898,87 МДж/ч.

расход тепла
Из подогревателя тепло уносится нитрозными и хвостовыми газами, а также 

происходят частичные потери тепла в окружающую среду через стенку аппарата.
1. Тепло, уносимое из подогревателя нитрозными газами:

Q c n c n c n c n c n tí ã
âûõ

NO NO NO NO O O N N Í O Í O í. .
.

.( )= ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅
2 2 2 2 2 2 2 2 ããã

âûõ
.
.,

где c c c c c n n n n nNO NO O N Í O NO NO O N Í O, , , è , , , ,
2 2 2 2 2 2 2 2
, — теплоемкости 

(Дж/(моль⋅К)) и количества (кмоль/ч) NO, NO2, O2, N2 и H2O на выходе из труб­
ного пространства подогревателя соответственно (табл. 30); tí.ã.

âûõ.  — температу­
ра нитрозного газа на выходе из трубного пространства подогревателя, °С.

теплоемкости компонентов нитрозного газа на выходе из подогревателя при 
температуре 155°с (согласно уравнениям (75)–(79))

компонент NO NO2 O2 N2 H2O

теплоемкость, дж/(моль⋅к). 30,660 42,976 30,853 29,708 34,764

Qí ã
âûõ
. .

. ( , , , , , ,

,

= ⋅ + ⋅ + ⋅ +
+

30 660 41 76 42 976 203 65 30 853 37 70

29 708 ⋅⋅ + ⋅1735 23 34 764 445 16 155, , , ) ;

Qí.ã.
âûõ. = 12124 307,26 êÄæ/÷ =12124,31  ÌÄæ/÷.

2. Примем, что теплопотери равны 3%, тогда

Qт/п = Qприх. ⋅ 3,00/100,00 = 19 898 869,38 ⋅ 0,03 = 
= 596 966,08 кДж/ч = 596,97 МДж/ч.

3. Тепло, уносимое хвостовыми газами из подогревателя:

Q Q Q Qõ ã
âûõ

ïðèõ í ã
âûõ

ò ï........................... / , ,= − − = − −19 898 869 38 12124 307 26 59666 966 08, ;

Qõ ã
âûõ  êÄæ ÷ ÌÄæ ÷. .

. , / , / .= =7177 596 04 7177 60

Кроме того, количество тепла, уносимого хвостовыми газами, может быть 
рассчитано по формуле
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Q c n ti t iõ.ã.
âûõ.

p ( ) õ.ã.
âûõ.

õ.ã.
âûõ. = ( )

õ.ã.
âûõ.∑ ⋅( ) ,

где ( ) ( ). .
.cp i tõ ã

âûõ  — теплоемкость i­го компонента хвостового газа при температу­
ре tõ.ã.

âûõ. , Дж/(моль⋅К); niõ.ã.
âûõ.  — количество i­го компонента хвостового газа, 

кмоль/ч; tõ.ã.
âûõ.  — температура хвостового газа на выходе из подогревателя, °С;

Зная количества компонентов хвостового газа (см. раздел«Расчет количества 
добавочного воздуха, вводимого в систему перед стадией абсорбции через отду­
вочную колонну», и таблицу 47), а также средние теплоемкости компонентов 
(Дж/(моль⋅К)) в интервале температур 0 – t°C (уравнения (75)–(79)), количество 
тепла, уносимого хвостовыми газами, можно записать в следующем виде:

7177 596 04 29 33 0 003855 273 58 660, (( , , ( ) /(. .
.

. .= + + −t tõ ã
âûõ

õ ã
âûõ...

. .
.

.

) ) ,

( , , ( ) /(

+ ⋅ +
+ + ⋅ + −

273 2 76

31 46 0 00339 273 377 000

2

t tõ ã
âûõ

õ ããã
âûõ

õ ã
âûõ

.
.

. .
.

) ) ,

( , , ( ))

+ ⋅ +
+ + ⋅ + ⋅

273 54 15

27 88 0 00427 273 2092

2

t ,,, ( , , ( )

/( )
. .

.

. .
.

52 30 00 0 01071 273

33 000 273

+ + ⋅ + +
+ +

t

t
õ ã
âûõ

õ ã
âûõ 222 17 11) , ) .. .

.⋅ tõ ã
âûõ

Решая это уравнение относительно tõ.ã.
âûõ. , можно определить температуру 

хвостовых газов на выходе из подогревателя, которая составляет 112°С.
Результаты расчетов заносим в таблицу 32. Тепловой баланс подогревателя 

хвостовых газов представлен в таблице 33.
Т а б л и ц а  32

тепловой баланс подогревателя хвостовых газов (в расчете на часовую производительность)

прихОд расхОд

статьи прихода мдж/ч % статьи расхода мдж/ч %

1)  Тепло, вносимое 
нитрозными газами 17 903,01 89,97 1)  Тепло, уносимое 

нитрозными газами 12 124,31 60,93

2)  Тепло химической 
реакции 98,96 0,50 2) Теплопотери 596,97 3,00

3)  Тепло, вносимое 
хвостовыми газами 1896,90 9,53 3)  Тепло, уносимое 

хвостовыми газами 7177,59 36,07

ВСЕГО: 19 898,87 100,00 ВСЕГО: 19 898,87 100,00

Т а б л и ц а  33

тепловой баланс подогревателя хвостовых газов (в расчете на 1 т моногидрата азотной кислоты)

прихОд расхОд

статьи прихода мдж/т % статьи расхода мдж/т %

1)  Тепло, вносимое 
нитрозными газами 1181,60 89,97 1)   Тепло, уносимое 

нитрозными газами 800,20 60,93

2)  Тепло химической 
реакции 6,53 0,50 2) Теплопотери 39,40 3,00

3)  Тепло, вносимое 
хвостовыми газами 125,20 9,53 3)  Тепло, уносимое 

хвостовыми газами 473,72 36,07

ВСЕГО: 1313,33 100,00 ВСЕГО: 1313,33 100,00
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3.6.  материальный и теплОВОй расчеты 
хОлОдильника-кОнденсатОра

Из подогревателя хвостовых газов поз. ПХГ нитрозные газы подаются в меж­
трубное пространство холодильников­конденсаторов поз. ХК1–2, где охлажда­
ются оборотной водой, поступающей после абсорбционной колонны поз. АК, 
до температуры 30–50°С (рис. 20). На поверхности трубок холодильников­
конденсаторов при охлаждении нитрозных газов конденсируются пары воды 
с образованием кислоты, которая стекает по трубкам на трубную доску. Конден­
сат азотной кислоты с концентрацией 40–53% отводится на 5­ю, 6­ю, 8­ю, 10­ю 
и 12­ю тарелки абсорбционной колонны поз. АК, в зависимости от концентра­
ции кислоты на тарелках. Оборотная вода после холодильников­конденсаторов 
с температурой не выше 35°С возвращается в оборотный цикл.

Исходные данные для расчета:
свободный объем межтрубного пространства (рис. 20) — 5,23 м•	 3;
давление в холодильниках­конденсаторах — 0,716 МПа;•	
температура нитрозного газа на выходе из холодильников­конденсаторов — •	
30°С.
Средняя температура нитрозного газа в межтрубном пространстве 

холодильников­конденсаторов составляет:

(155 + 30)/2 = 92,5°С.

Константа равновесия реакции окисления оксида азота (II) при средней 
температуре нитрозного газа, равной 92,5°С, согласно уравнению (82) состав­
ляет (для давления, выраженного в МПа [1], [26], [29]):

Kð =
−

+
+ + − + +

10
5749

92 5 273
1 75 92 5 273 0 0005 92 5 273 1 83

,
, lg( , ) , ( , ) , 0006

102 5 10




 −= ⋅, .

Определим равновесную степень окисления NO при t = 92,5°С и Робщ = 
= 0,716 МПа для следующего состава газа (табл. 30): 1,70 об.% NO; 8,27 об. % 
NO2; 1,53 об.% O2; 70,43 об.% N2; 18,07 об.% H2O. Тогда

2а = 0,0170 мол. доли;

а = 0,0085 мол. доли;

b = 0,0153 мол. доли.

Подставляя в уравнение (83) значения а, b, Робщ, Kр и решая его относитель­
но хр, получаем значение равновесной степени окисления NO:

2,5 10
(1 ) 0,0153 0,0085

1 0,0085 
0,716.10 ð

2
ð

ð ð

⋅ =
( )
( )

−
− −

−
x x

x x2

Из этого уравнения определяем хр = 0,94 д. е.
Секундный расход газа в рабочих условиях:

Vcåê ì ñ= +
⋅ ⋅

=55182 39 92 5 273 0 1013
3600 273 0 716

2 9 3, ( , ) ,
,

, / ,
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где 55 182,39 — расход нитрозного газа на входе в холодильники­конден­
саторы, нм3/ч; 92,5 — средняя температура нитрозного газа в холодильниках­
конденсаторах, °С; 0,716 — рабочее давление нитрозного газа в холодильниках­
конденсаторах, МПа.

Время пребывания нитрозного газа в окислительном объеме:

τ = = =V
V

ñâ

ñåê
ñ10 46

2 9
3 6,

,
, ,

где Vсв (10,46) — свободный объем межтрубного пространства двух холодиль­
ни ков­конденсаторов, м3.

Константа скорости реакции окисления NO в NO2 k при 92,5°С составля­
ет 1995,60 МПа–2 ⋅ с–1 (табл. 11, рис. 45). Подставляя значения k (МПа–2 ⋅ с–1), 
а = 0,0085 мол. доли, P (МПа), τ (с), b = 0,0153 мол. доли, γ = b/а = 0,0153/ 
0,0085 = 1,80 д. е. в уравнение (92), получаем

1995 60 0 0085 0 716 3 6
1 80 1 1

1
1 80 1

1 82 2
2

, , , ,
( , ) ( ) ( , )

ln
,⋅ ⋅ ⋅ =

− −
+

−
α

α
000 1

1 80
 ( )

( , )
.

−
−

α
α

Из этого уравнения определяем α = 0,31 д. е.
Степень приближения к равновесию реакции (80) составляет:

31
94

100 00 33, %.=

Определение степени окисления NO в NO2 кислородом с использованием 
номограммы Каржавина (рис. 46):

k a P⋅ ⋅ ⋅ = ⋅ ⋅ ⋅ =2 2 2 21995 60 0 0085 0 716 3 6 0 266îáù τ , , , , , ;

γ = b/а = 0,0153/0,0085 = 1,80.

По рисунку 46 определяем, что α ≈ 0,31 д. е.
По реакции (80) окисляется NO:

1252,80 ⋅ 0,31 = 388,37 кг/ч.

Остается NO:

1252,80 – 388,37 = 864,43 кг/ч;

864,43/30 = 28,81 кмоль/ч;

28,81 ⋅ 22,4 = 645,34 нм3/ч,

где 30 — молярная масса NO, г/моль.
В результате окисления NO по реакции (80) образуется NO2:

388,37 ⋅ 2 ⋅ 46/2/30 = 595,50 кг/ч.

На выходе из окислительного объема нитрозный газ содержит NO2:

9367,85 + 595,50 = 9963,35 кг/ч;
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9963,35/46 = 216,59 кмоль/ч;

216,59 ⋅ 22,4 = 4851,62 нм3/ч,

где 46 — молярная масса NO2, г/моль.
По реакции (80) расходуется кислорода:

388,37 ⋅ 32/2/30 = 207,13 кг/ч.

Остается кислорода:

1206,37 – 207,13 = 999,24 кг/ч;

999,24/32 = 31,23 кмоль/ч;

31,23 ⋅ 22,4 = 699,55 нм3/ч,

где 32 — молярная масса O2, г/моль.
Тогда расход газа на выходе из подогревателя хвостовых газов составит:

645,34 + 4851,62 + 699,55 + 38 869,15 + 9971,58 = 55 037,24 нм3/ч;

864,43 + 9963,35 + 999,24 + 48 586,45 + 8012,95 = 68 426,42 кг/ч;

28,81 + 216,59 + 31,23 + 1735,23 + 445,16 = 2457,02 кмоль/ч.

состав нитрозного газа на выходе из подогревателя хвостовых газов

компонент об.% мас.%

NО 645,34
55 037,24 

100,00 =1,17 864,43 
68 426,42

100,00 =1,26

NО2
4851,62

55 037,24 
100,00 = 8,82 9963,35

68 426,42
100,00 =14,56

О2
699,55

55 037,24 
100,00 =1,27 999,24

68 426,42
100,00 =1,46

N2
38 869,15
55 037,24 

100,00 = 70,62
48 586,45
68 426,42

100,00 = 71,01

Н2О 9971,58
55 037,24 

100,00 =18,12 8012,95
68 426,42

100,00 =11,71

ВСЕГО: 100,00 100,00

Результаты расчетов заносим в таблицу 34 (стр. 159).
В холодильниках­конденсаторах при охлаждении нитрозного газа проис­

ходит конденсация содержащихся в нем водяных паров с образованием воды, 
которая взаимодействует с диоксидом азота по уравнению реакции:

3 22
3 46 18

3
2 63

1 2

NO H O HNO
ã ìîëü

êã ÷

2
ã ìîëü

êã ÷

ã ìîëü

êã

⋅ ⋅
+ =

/

/

/

/

/

/X X Y ÷÷÷

ã ìîëü

êã ÷

NO êÄæ ìîëü+ = −
30

0
3

298 71 48
/

/

( ) , /
X

rH∆ (90)

с образованием 40–55%­ной азотной кислоты.
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С достаточной степенью точности концентрация кислоты, образующейся 
в холодильниках­конденсаторах, может быть выражена уравнением [26], [29]:

                         Ñ tHNO3
=

+
−τ

τ0 00123 0 0212
0 113

, ,
, ,  (91)

где ÑHNO3
 — концентрация кислоты, мас.%; τ — время пребывания газа 

в холодильнике­конденсаторе, с; t — конечная температура охлаждения газа, 
°С. Расчеты по данному уравнению дают хорошую сходимость с промышлен­
ными данными при давлении 0,5–0,6 МПа, времени пребывания газа до 1 с 
и охлаждении его примерно до 40°С. При увеличении давления и охлажде­
нии газа до 20–25°С количество выделяемой влаги увеличивается и при 1,6–
3,1 МПа достигает 95–98%.

Таким образом, согласно уравнению (91), концентрация азотной кислоты, 
образующейся в холодильниках­конденсаторах, составляет:

ÑHNO3
43 ìàñ %.=

+ ⋅
− ⋅ =3 6

0 00123 0 0212 3 6
0 113 30,

, , ,
, .

Концентрация кислоты существенно возрастает при повышении давле­
ния примерно до 1,5 МПа; последующее увеличение давления незначительно 
влияет на концентрацию конденсата [1], [26]. Это подтверждает мнение о том, 
что стадией, лимитирующей скорость процесса кислотообразования в данных 
условиях, является не окисление оксида азота (II). Увеличение содержания 
кислорода в пределах от 2,5 до 6,0% по отношению к выхлопному газу (путем 
ввода дополнительного количества воздуха перед конденсатором) не оказывает 
влияния на концентрацию кислоты и степень переработки оксидов азота. Од­
нако при соотношении [О2] : [NН3] < 1,5 в аммиачно­воздушной смеси концен­
трация кислоты и степень переработки оксидов азота зависят от содержания 
кислорода в нитрозных газах — чем его меньше, тем ниже степень превраще­
ния оксидов азота при прочих равных условиях. Значительное влияние ока­
зывает парциальное давление оксидов азота и соотношение [NОх] : [Н2О] в газе 
перед конденсацией.

На основе результатов исследований на крупной опытно­промышленной 
установке Г. А. Скворцовым, И. П. Кирилловым и М. М. Караваевым была вы­
ведена эмпирическая зависимость концентрации кислоты от некоторых пара­
метров процесса [1], [26]:

          C A P e t
õHNO NO3

  = + − −−19 5 12 31 0 00620 065 1 806, , , ,, ,τ (92)

где ÑHNO3
 — концентрация кислоты, мас.%; P

xNO  — парциальное давление ок­
сидов азота до начала конденсации, МПа; τ — время пребывания газа в конден­
саторе, с; t — конечная температура охлаждения газа, °С.

Величина А является функцией соотношения [NОх] : [H2O] = n и изменяется 
следующим образом:

n 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0 1,2 1,4 2,0

А 45,0 49,0 52,0 54,2 56,3 58,2 59,4 60,4 61,4 62,0 63,0
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Расчеты по уравнению (92) дают хорошую сходимость с экспериментальны­
ми данными в интервале парциальных давлений оксидов азота от 1,33⋅10–2 до 
9,33⋅10–2 МПа, при соотношении [NОх] : [H2O] = 0,3–2,0; времени пребывания 
газа в конденсаторе от 2 до 100 с и конечной температуре охлаждения газа от 10 
до 100°С. Степень окисления оксида азота (II) должна быть выше 50%, отноше­
ние поверхности конденсатора к его объему в пределах от 40 до 200 м –1.

Определим концентрацию азотной кислоты, образующейся в холодиль ни­
ках­конденсаторах, по уравнению (92):

P
xNO = (0,17+8,82) 0,716 = 0,0715 ÌÏà.

C eHNO3
2 ì= + ⋅ − − ⋅ =− ⋅53 2 19 5 0 0715 12 31 0 0062 30 40 065 3 6 1 806, , , , ,, , , àààñ.%.

Упругость паров воды над 42%­ной азотной кислотой при 30°С составляет 
2 571 Па (приложение, табл. 4).

Уходит с газами паров воды:

V
P V

P PH O
H O ñóõ.ã.

H O
2

2

2

 55 037,24=
⋅

−
= −

⋅ −
2571 9971 58

0 716 10 26

( , )
, 55571

162 40= , íì /÷;3

mH O2
=162,40 / 22,4 18 = 130,50 êã/÷.⋅

Конденсируется паров воды:

8012,95 – 130,50 = 7882,45 кг/ч.

В этом количестве воды будет растворено Y кг/ч моногидрата азотной кис­
лоты с образованием 42%­ной азотной кислоты. Тогда можно записать:

                  Y

Y + 7 882,45  
7

 100,00  42,00 êã/÷,
−

=
Y

(93)

где Y — масса моногидрата азотной кислоты, образующегося в холодильниках­
конденсаторах, кг/ч; 7882,45 — масса сконденсировавшихся водяных па­
ров, кг/ч; Y/7 — масса водяных паров, идущих на образование Y кг/ч моноги­
драта азотной кислоты по уравнению реакции (93) (Y ⋅ 18/2/63 = Y/7), кг/ч.

Решая уравнение (93) относительно Y, определяем, что в 42%­ной азот­
ной кислоте, образующейся в холодильниках­конденсаторах, содержится 
5173,03 кг/ч моногидрата.

Тогда, согласно уравнению реакции:

                          3NO + H O = 2HNO2
3 46 ã/ìîëü

 êã/÷

2
18 ã/ìîëü

 êã/÷

3
2 63 ã/ìîë

1 2

× ×

X X

üüü

5173,03 êã/÷

30 ã/ìîëü

 êã/÷

+ NO
3X

(94)

Х1 = 5665,70 кг/ч; Х2 = 739,00 кг/ч; Х3 = 1231,67 кг/ч.

Нитрозный газ, выходящий из холодильников­конденсаторов, содержит:
NO:                               864,43 + 1231,67 = 2096,10 кг/ч;•	

2096,10/30 = 69,87 кмоль/ч;

69,87 ⋅ 22,4 = 1565,09 нм3/ч;
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NO•	 2:                            9963,35 – 5665,70 = 4297,65 кг/ч;

4297,65/46 = 93,43 кмоль/ч;

93,43 ⋅ 22,4 = 2092,83 нм3/ч.

В 42%­ной азотной кислоте, выходящей из холодильников­конденсаторов, 
содержится:

7882,45 – 739,00 = 7143,45 кг/ч Н2О .

Результаты расчетов заносим в таблицу 36. Материальный баланс процесса 
окисления NO кислородом и образования азотной кислоты в холодильниках­
конденсаторах представлен в таблицах 35, 37–39.

тепловой расчет холодильников-конденсаторов приход 
тепла
В холодильники­конденсаторы тепло вносится нитрозными газами, а также 

выделяется в результате протекания экзотермической реакции окисления NO 
в NO2, конденсации водяных паров, образования моногидрата азотной кислоты 
и его разбавления до 45%.

1. Тепло, вносимое нитрозными газами в холодильники-конденсаторы, 
может быть определено как

Q c n c n c n cí ã
âõ

NO
âõ

NO
âõ

NO
âõ

NO
âõ

O
âõ

O
âõ

N
â

. .
. . . . . . .(= ⋅ + ⋅ + ⋅ +

2 2 2 2 2

õõõ
N
âõ

Í O
âõ

Í O
âõ

í ã
âõ. . . .
.
.) ,⋅ + ⋅n c n t

2 2 2

где c c c c c n n nNO
âõ

NO
âõ

O
âõ

N
âõ

Í O
âõ

NO
âõ

NO
âõ

O
âõè  . . . . . . ., , , , , ,

2 2 2 2 2 2

.. . ., ,n nN
âõ

Í O
âõ

2 2
— теплоемкости 

(Дж/(моль⋅К)) и количества (кмоль/ч) NO, NO2, O2, N2 и H2O на входе в меж­
трубное пространство холодильников­конденсаторов соответственно (табл. 38); 
tí.ã.
âõ.  — температура нитрозного газа на входе в межтрубное пространство 

холодильников­конденсаторов, °С.

теплоемкости компонентов нитрозного газа на входе в холодильники-конденсаторы при 
температуре 155°с (согласно уравнениям (75)–(79))

компонент NO NO2 O2 N2 H2O
теплоемкость, дж/(моль⋅к) 30,660 42,976 30,853 29,708 34,764

Qí ã
âõ
. .
. ( , , , ,

, , ,

= ⋅ + ⋅ +
+ ⋅ + ⋅

30 660 41 76 42 976 203 65

30 853 37 70 29 708 111735 23 34 764 445 16 155, , , ) ,+ ⋅

Qí ã
âõ êÄæ ÷ ÌÄæ ÷. .

. , / , / .= =12124 307 26 12124 31

2. Тепло, выделяющееся в холодильниках-конденсаторах, при окислении 
NO до NO2 кислородом по реакции (80):

Q H n H n

H

f f

f

õ ð NO NO NO NO
ê

NO

ê. . ( ( ) ( ) )

( ( )

1 0 0

0

298 298

298

2 2
= ⋅ + ⋅ −

−

∆ ∆

∆ ⋅⋅⋅ + ⋅ ⋅n H nfNO
í

NO NO
í∆ 0 298 1000

2 2
( ) ) ,

где ∆ ∆f fH H0 0298 298
2

( ) ( )NO NOè — изменение стандартной энтальпии при 
образовании NO и NO2, кДж/моль; nн, nк — начальные и конечные количества 
вещества, кмоль/ч.
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изменение стандартной энтальпии при образовании вещества [20]

Вещество NO NO2

DfН0(298), кдж/моль 91,26 34,19

Qх.р
1 = –[91,26 ⋅ 28,81+34,19 ⋅ 216,59 – 91,26 ⋅ 41,76 – 34,19 ⋅ 203,65] ⋅ 1000;

Qх.р
1 = 739 398,40 кДж/ч = 739,40 МДж/ч.

Здесь 28,81 и 216,59 — количества NO и NO2 в нитрозном газе, обра­
зующемся при окислении NO в межтрубном пространстве холодильников­
конденсаторов, кмоль/ч; 41,76 и 203,65 — количества NO и NO2 в нитрозном 
газе, поступающем в межтрубное пространство холодильников­конденсаторов, 
кмоль/ч (табл. 34).

3. Тепло, выделяющееся при конденсации водяных паров:

Q m rÍ Î
êîí.

Í O2 2
 = ,∆ ⋅

где ∆mÍ O2
 — масса сконденсировавшихся водяных паров, кг/ч; r — удельная 

теплота парообразования, кДж/кг.

r = i″ – i′,

где i″ и i′ — удельная энтальпия пара и воды соответственно, кДж/кг (прило­
жение, табл. 2, 5):

QÍ Î
êîí êÄæ ÷ ÌÄæ ÷

2
7882 45 2770 698 16 332 436 40 16 332 44. , ( ) , / , / ,= − = =

где 2770 и 698  — удельная энтальпия насыщенного водяного пара и воды со­
ответственно при общем давлении в системе 0,716 МПа, кДж/кг (приложение, 
табл. 2, 5).

4. Тепло, выделяющееся при образовании моногидрата азотной кислоты
по реакции (90).

изменение стандартной энтальпии при образовании вещества [20]

Вещество NO NO2 H2О (ж.) HNO3

D
fн

0(298), кдж/моль 91,26 34,19 –285,83 –173,00

Тепловой эффект реакции (90) составляет:

∆ ∆ ∆ ∆ ∆f f f f fH H H H H0 0 0 0 0298 2 298 298 3 298 29
3 2

( ) ( ) ( ) ( ) (= + + −HNO NO NO 888

2 173 00 91 26 3 34 19 285 83 71 48

)

( , ) ( , ) ( , ) ( , ) , /

H O2

êÄæ

=
= ⋅ − + − ⋅ − − = − ìììîëü,

где ∆ ∆ ∆ ∆f f f fH H H H0 0 0 0298 298 298 298( ) , ( ) , ( ) , ( )NO NO H O HNO2 2 3
— изменение 

стандартной энтальпии при образовании NO, NO2, H2О, HNO3 кДж/моль.

Qх.р
2 = –[–71,48 ⋅ 82,11/2] ⋅ 1000 = 2 934 611,40 кДж/ч = 2934,61 МДж/ч.

Здесь 82,11 — количество моногидрата азотной кислоты, образующегося 
в межтрубном пространстве холодильников­конденсаторов, кмоль/ч (табл. 6).
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5. Тепло разбавления моногидрата азотной кислоты водой:

Q H nmðàçá HNO3
êÄæ/÷,= − ⋅∆

где –∆Hm = 28 ⋅ 150 — интегральная теплота разбавления азотной кислоты во­
дой при 25°С, Дж/моль (приложение, табл. 6); nHNO3

= 82 11,  — количество 
моногидрата азотной кислоты, образующегося в межтрубном пространстве 
холодильников­конденсаторов, кмоль/ч (табл. 36):

Qразб = 28 150 ⋅ 82,11 = 2 311 396,50 кДж/ч = 2311,40 МДж/ч.

Общий приход тепла в холодильники­конденсаторы:

Q Q Q Q Q Qïðèõ í ã
âõ

õ ð Í Î
êîí

õ ð ðàçá= + + + + = +. .
.

. .
.

. . , ,1 2
2

12124 31 739 4000

16 332 44 2934 61 2311 40 34 442 16

+

+ + + =, , , , /ÌÄæ ÷.

расход тепла
1. Тепло, уносимое нитрозными газами из холодильников-конденсаторов, 

может быть определено как

Q c n c n c ní.ã.
âûõ.

NO
âûõ.

NO
âûõ.

NO
âûõ.

NO
âûõ.

O
âûõ.

O
â = ( +

2 2 2 2
⋅ + ⋅ ⋅ ûûûõ.

N
âûõ.

N
âûõ.

Í O
âûõ.

Í O
âûõ.

í.ã.
âûõ.

2 2 2 2
)

+

+ ⋅ + ⋅c n c n t ,

где c c c c cNO
âûõ

NO
âûõ

O
âûõ

N
âûõ

Í O
âûõ, , , ,

2 2 2 2
 и n n n n nNO

âûõ.
NO
âûõ.

O
âûõ.

N
âûõ.

Í O
âûõ., , , ,

2 2 2 2
— тепло­

емкости (Дж/(моль⋅К)) и количества (кмоль/ч) NO, NO2, O2, N2 и H2O на выходе 
из межтрубного пространства холодильников­конденсаторов соответственно 
(табл. 38); tí.ã.

âûõ  — температура нитрозного газа на выходе из межтрубного про­
странства холодильников­конденсаторов, °С.

теплоемкости компонентов нитрозного газа на выходе  
из холодильников-конденсаторов при температуре 30°с (согласно уравнениям (75)–(79))

компонент NO NO2 O2 N2 H2O
теплоемкость, дж/(моль⋅к) 29,859 38,242 28,381 29,174 33,605

Qí ã
âûõ
. .

. ( , , , ,

, , ,

= ⋅ + ⋅ +
+ ⋅ + ⋅

29 859 69 84 38 242 93 43

28 381 31 23 29 174 111735 23 33 605 7 25 30, , , ) ;+ ⋅
Qí ã

âûõ êÄæ ÷ ÌÄæ ÷. .
. , / , / .= =1722 383 20 1722 38

2. Тепло, уносимое кислотой:

Q c n tHNO
âûõ

HNO
âûõ

HNO
âûõ

HNO
âûõ

3 3 3 3

. . . . ,= ⋅ ⋅

где c nHNO
âûõ

HNO
âûõè

3 3

. .  — теплоемкость (Дж/(моль⋅К)) и количество (кмоль/ч) 
азотной кислоты на выходе из холодильников­конденсаторов (табл. 38); tHNO

âûõ.
3

 — 
температура азотной кислоты на выходе из холодильников­конденсаторов, °С.

Теплоемкость 42%­ной азотной кислоты при температуре 30°С (согласно 
таблице 7 приложения) составляет 188,78 Дж/(моль⋅К).

QÍNO
âûõ êÄæ ÷ ÌÄæ ÷.

3
188 78 478 97 30 2712598 70 2712 60. , , , / , /= ⋅ ⋅ = =
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3. Теплопотери
Примем, что потери тепла в окружающую среду составляют 3,00% от обще­

го прихода тепла в холодильники­конденсаторы:

Qт/п = Qприх ⋅ 0,03 = 34 442,16 ⋅ 0,03 = 1033,26 МДж/ч.

4. Тепло, отводимое охлаждающей водой из холодильников-конденса-
торов:

Q Q Q Q Qò/î ïðèõ í.ã.
âûõ.

HNO
âûõ.

ò/ï3

34 442,16 (1722,38 + 2

= − + + =

= −

( )

77712,60 +1033,26);

Qт/о = 28 973,92 МДж/ч.

Расчет расхода оборотной воды для отвода тепла:

Q c t m c t mò î Í O
âûõ

í ã
âûõ

Í O Í O
âõ

í ã
âõ

Í O/
.

.
. .

.
. ,= ⋅ ⋅ − ⋅ ⋅

2 2 2 2

где c cÍ O
âûõ

Í O
âõ

2 2
,  — теплоемкость (кДж/(кг ⋅ К)) оборотной воды на выходе и входе 

в холодильники­конденсаторы соответственно; t tí.ã.
âûõ.

í.ã.
âõ.,  — температура обо­

ротной воды на выходе и входе в холодильники­конденсаторы соответственно, 
°С; mÍ O2

 — расход оборотной воды в холодильники­конденсаторы, кг/ч. Тем­
пература оборотной воды на входе в холодильники­конденсаторы составляет 
32°С, а на выходе — 35°С. Тогда

m
Q

c t c tÍ O
ò î

Í O
âûõ

í ã
âûõ

Í O
âõ

í ã
âõ2

2 2

28 973 92 10
4

3

=
⋅ − ⋅

= ⋅/

.
.

. .
.
.

,
( ,11180 35 4 181 32 1000

2316 43
⋅ − ⋅ ⋅

=
, )

, / .ò ÷

Результаты теплового расчета холодильников­конденсаторов заносим 
в таблицу 40. Тепловой баланс холодильников­конденсаторов представлен 
в таблице 41.

Т а б л и ц а  40

тепловой баланс холодильников-конденсаторов (в расчете на часовую производительность)

прихОд расхОд

статьи прихода мдж/ч % статьи расхода мдж/ч %

1)  Тепло, вносимое 
нитрозными газами 12 124,31 35,20 1)  Тепло, уносимое 

нитрозными газами 1722,38 5,00

2)  Теплота химической 
реакции окисления 
NO в NO2

739,40 2,15
2)  Тепло, уносимое 

кислотой 2712,60 7,88

3) Теплопотери 1033,26 3,00
3)  Тепло конденсации 

воды 16 332,44 47,42 4)  Тепло, отводимое 
охлаждающей водой 28 973,92 84,12

4)  Тепло образования 
моногидрата 2934,61 8,52 ВСЕГО: 34 442,16 100,00

5)  Тепло разбавления 
моногидрата 2311,40 6,71

ВСЕГО: 34 442,16 100,00
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Т а б л и ц а  41

тепловой баланс холодильников-конденсаторов  
(в расчете на 1 т моногидрата азотной кислоты)

прихОд расхОд

статьи прихода мдж/т % статьи расхода МДж/т %

1)  Тепло, вносимое 
нитрозными газами 800,20 35,20 1)  Тепло, уносимое 

нитрозными газами 113,68 5,00

2)  Теплота химической 
реакции окисления 
NO в NO2

48,80 2,15
2)  Тепло, уносимое 

кислотой 179,03 7,88

3) Теплопотери 68,20 3,00
3)  Тепло конденсации 

воды 1077,94 47,42 4)  Тепло, отводимое 
охлаждающей водой 1 912,28 84,12

4)  Тепло образования 
моногидрата 193,69 8,52 ВСЕГО: 2 273,19 100,00

5)  Тепло разбавления 
моногидрата 152,56 6,71

ВСЕГО: 2273,19 100,00

3.7.  материальный и теплОВОй расчеты 
абсОрбциОннОй кОлОнны

Для улучшения процесса доокисления оксида азота в диоксид предусмотре­
на подача добавочного воздуха в линию нитрозных газов перед абсорбционной 
колонной. Расчет расхода добавочного воздуха, вводимого в линию нитрозных 
газов, для поддержания концентрации кислорода в выхлопном газе после ад­
сорбционной колонны, равной 2,50 об.%, выполнен ранее (табл. 7).

Исходные данные для расчета:
высота свободного пространства между тарелками, м: до 1­й тарелки — 1, •	
от 1­й до 3­й — 1,2, от 3­й до 14­й — 1, от 14­й до 37­й — 0,75, от 37­й до 
47­й — 0,7;
диаметр колонны 3,2 м•	 2;
температура газа на выходе из колонны — 30•	 °С;
температура процесса на тарелках колонны — 30•	 °С;
температура кислоты на выходе из абсорбционной колонны — 30•	 °С;
температура конденсата водяного пара, орошающего абсорбционную ко­•	
лонну, — 35°С;
давление газа на входе в колонну — 0,716 МПа;•	
теплопотери — 3,00%.•	
Расход нитрозного газа на входе в абсорбционную колонну:
NO (табл. 38): 1565,09 нм•	 3/ч; 2096,10 кг/ч; 69,87 кмоль/ч;
NO•	 2 (табл. 38): 2092,83 нм3/ч; 4297,65 кг/ч; 93,43 кмоль/ч;
O•	 2 (табл. 7, 38): 699,55 + 2128,21 = 2827,76 нм3/ч;

                                       999,24 + 3040,32 = 4039,56 кг/ч;

                                       31,23 + 95,01 = 126,24 кмоль/ч;
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N•	 2 (табл. 7, 38): 38 869,15 + 8003,19 = 46 872,34 нм3/ч;

48 586,45 + 10 004,12 = 58 590,57 кг/ч;

1735,23 + 357,29 = 2092,52 кмоль/ч;

Н•	 2O (табл. 7, 38):    162,40 + 238,54 = 400,94 нм3/ч;

130,50 + 191,70 = 322,20 кг/ч;

7,25 + 10,65 = 17,90 кмоль/ч.

Результаты расчета расхода и состава нитрозного газа на входе в абсорбци­
онную колонну заносим в таблицу 42.

Т а б л и ц а  42

расход и состав нитрозного газа на входе в абсорбционную колонну

компонент нм3/ч об.% кг/ч мас.% кмоль/ч

NO 1565,09 2,91 2096,10 3,02 69,87
NO2 2092,83 3,89 4297,65 6,20 93,43
O2 2827,76 5,26 4039,56 5,83 126,24
N2 46 872,34 87,19 58 590,57 84,49 2092,52

H2O 400,94 0,75 322,20 0,46 17,90
ВСЕГО: 53 758,96 100,00 69 346,08 100,00 2399,96

Проектная производительность агрегата УКЛ­7 составляет 120 000 т в год 
(в пересчете на моногидрат HNO3) или

120 000,00/330/24 ⋅ 1000,00 = 15 151,52 кг/ч

100,00%­ной HNO3, где 330 — количество рабочих дней в году.
При концентрации 58 мас.% продукционная кислота содержит воды:

15 151,52 ⋅ 42,00/58,00 = 10 971,79 кг/ч H2O.

Таким образом, из колонны отводится:
HNO•	 3 (моногидрат): 15 151,52 кг/ч;
H•	 2O: 10 971,79 кг/ч;
HNO•	 3 (58,00 мас.%): 26 123,31 кг/ч.
В абсорбционной колонне образуется моногидрат:

15 151,52 – 5173,03 = 9978,49 кг/ч,

где 9978,49 — масса моногидрата, образующегося в холодильниках­конден са­
торах, кг/ч.

В нем содержится воды:

9978,49 ⋅ 42,00/58,00 = 7225,80 кг/ч.

Температура нитрозного газа на входе в абсорбционную колонну 30°С. 
Константа равновесия реакции окисления оксида азота (II) при 30°С, согласно 
уравнению (85), составляет (для давления, выраженного в МПа [1], [26], [29]):
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Определим равновесную степень окисления NO при t = 30°С и Робщ = 
= 0,716 МПа для следующего состава газа (табл. 42): 2,91 об.% NO; 3,89 об.% 
NO2; 5,26 об.% O2; 87,19 об.% N2; 0,75 об.% H2O. Тогда

2а = 0,0291 мол. доли;

а = 0,01455 мол. доли;

b = 0,0526 мол. доли.

Подставляя в уравнение (83) значения а, b, Робщ, Kр и решая его относитель­
но хр, получаем значение равновесной степени окисления NO:

1 12 10
1 0 01455 0 0526

1 0 01455
0 71613

2

2
,

( ) ( , , )

( , )
, .⋅ =

− −
−

− x x

x x
ð ð

ð ð

Из этого уравнения определяем хр = 0,94 д. е.
Секундный расход газа в рабочих условиях:

Vcåê ì ñ= +
⋅ ⋅

=53758 96 30 273 0 1013
3600 273 0 716

2 3 3, ( ) ,
,

, / ,

где 53 758,96 — расход нитрозного газа на входе в абсорбционную колон­
ну, нм3/ч; 30 — средняя температура нитрозного газа в абсорбционной колонне, 
°С; 0,716 — рабочее давление нитрозного газа в абсорбционной колонне, МПа.

Свободный объем между входом газа и первой тарелкой:

V d lñâ ì= ⋅ = ⋅ =−
π 2

0 1

2
3

4
3 14 3 2

4
1 0 8 04, , , , ,

где l0–1 — высота свободного пространства между входом газа и первой тарел­
кой абсорбционной колонны, м; d — диаметр колонны, м2.

Время пребывания нитрозного газа в окислительном объеме между входом 
газа и первой тарелкой абсорбционной колонны:

τ = = =V
V

ñâ

ñåê
ñ8 04

2 3
3 5,

,
, .

Константа скорости реакции окисления NO в NO2 k при 30°С составля­
ет 4170,93 МПа–2 ⋅ с–1 (табл. 11, рис. 45). Подставляя значения k (МПа–2 ⋅ с–1), 
а = 0,01455 мол. доли, P (МПа), τ (с), b = 0,0526 мол. доли, γ = b/а = 0,0526/ 
0,01455 = 3,62 д. е. в уравнение (89), получаем

4170 93 0 01455 0 716 3 5
3 62 1 1

1
3 62 1

32 2
2

, , , ,
( , ) ( ) ( , )

ln
,⋅ ⋅ ⋅ =

− −
+

−
α

α
6662 1
3 62

 ( )
( , )

.
−

−
α

α

Из этого уравнения определяем α = 0,83 д. е.
Степень приближения к равновесию реакции (80) составляет:

83
94

100 00 88⋅ =, % % . 
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Определение степени окисления NO в NO2 кислородом с использованием 
номограммы Каржавина (рис. 46):

k a P⋅ ⋅ ⋅ = ⋅ ⋅ ⋅ =2 2 2 24170 93 0 01455 0 716 3 5 1 591îáù τ , , , , , .

γ = b/а = 0,0526/0,01455 = 3,62.

По рисунку 46 определяем, что α ≈ 0,83 д. е.
По реакции (80) окисляется NO:

2096,10 ⋅ 0,83 = 1739,76 кг/ч.

Остается NO:

2096,10 – 1739,76 = 356,34 кг/ч;

356,34/30 = 11,88 кмоль/ч;

11,88 ⋅ 22,4 = 266,11 нм3/ч,

где 30 — молярная масса NO, г/моль.
В результате окисления NO по реакции (80) образуется NO2:

1739,76 ⋅ 2 ⋅ 46/2/30 = 2667,63 кг/ч.

На выходе из окислительного объема нитрозный газ содержит NO2:

4297,65 + 2667,63 = 6965,28 кг/ч;

6965,28/46 = 151,42 кмоль/ч;

151,42 ⋅ 22,4 = 3391,81 нм3/ч,

где 46 — молярная масса NO2, г/моль.
По реакции (80) расходуется кислорода:

1739,76 ⋅ 32/2/30 = 927,87 кг/ч.

Остается кислорода:

4039,56 – 927,87 = 3111,69 кг/ч;

3111,69/32 = 97,24 кмоль/ч;

97,24 ⋅ 22,4 = 2178,18 нм3/ч,

где 32 — молярная масса O2, г/моль.
Тогда расход газа на входе под первую тарелку абсорбционной колонны со­

ставит:

266,11 + 3391,81 + 2178,18 + 46 872,34 + 400,94 = 53 109,38 нм3/ч;

356,34 + 6965,28 + 3111,69 + 58 590,57 + 322,20 = 69 346,08 кг/ч;

11,88 + 151,42 + 97,24 + 2092,52 + 17,90 = 2370,96 кмоль/ч.
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состав нитрозного газа на входе под первую тарелку абсорбционной колонны

компонент об.% мас.%

NО 266 11
53109 38

100 00 0 50,
,

, ,⋅ = 356 34
69 346 08

100 00 0 51,
,

, ,⋅ =

NО2
3391 81

53109 38
100 00 6 39,

,
, ,⋅ = 6965 28

69 346 08
100 00 10 04,

,
, ,⋅ =

О2
2178 18

53109 38
100 00 4 10,

,
, ,⋅ = 3111 69

69 346 08
100 00 4 49,

,
, ,⋅ =

N2
46 872 45
53109 38

100 00 88 26
,
,

, ,⋅ = 58 590 57
69 346 08

100 00 84 50
,
,

, ,⋅ =

Н2О 400 94
53109 38

100 00 0 75,
,

, ,⋅ = 300 20
69 346 08

100 00 0 46,
,

, ,⋅ =

ВСЕГО: 100,00 100,00

Результаты расчетов заносим в таблицах 43, 44.
Из кубовой части нитрозный газ поступает под первую тарелку абсорбци­

онной колонны, где, проходя отверстия, барботирует через слой кислоты на та­
релке и создает пену с большой поверхностью раздела фаз.

Ниже приведен метод вычисления равновесного состава оксидов азота над 
азотной кислотой, основанный на следующих уравнениях реакций:

    3NO2 + Н2О = 2НNО3 + NO   ∆rН0(298) = –71,48 кДж/моль (95)
и

                   2NO2 = N2О4   ∆rН0(298) = –57,27 кДж/моль. (96)

В технологических расчетах необходимо учитывать, что NO2 в нитрозном 
газе находится в равновесии с N2O4 (реакция (96)), причем время установле­
ния равновесия незначительно и при 25°С и атмосферном давлении составля­
ет 10 –4 с. Поэтому принято, что NO2 означает смесь NO2 и N2O4 в количестве, 
определяемом уравнением равновесия.

Равновесие реакции (95) изучалось многими исследователями. Обычно для 
удобства константу равновесия этой реакции, выраженную следующим образом:

               K
Ð

P P

P
ð

NO HNO

NO H O2 2

=
⋅

⋅

2

3
3 ,  (97)

рассматривают как произведение двух частных констант [1], [26], [29]:

    K K Kð ð ð= ⋅1 2.  (98)

При этом

      K Ð
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1 3
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Примечательно, что константа K зависит обычно только от температуры, 
а частные константы и от концентрации кислоты, что особенно важно для 
величины Kp1

,  которая практически определяет предельную концентрацию 
азотной кислоты. Частные константы для широкого интервала температур 
и концентраций кислоты определяли экспериментально по парциальному 
давлению паров над раствором азотной кислоты определенной концентра­
ции. Для расчета частной константы равновесия Kp1

 предложено несколько 
зависимостей [1], [26], [29]. В наиболее важном для практики диапазоне кон­
центраций кислоты от 0 до 62 мас.% НNО3, парциальных давлений оксидов 
азота от 0,39 ⋅ 104 до 9,16 ⋅ 104 Па, степени окисления оксида азота от 6 до 95% 
и температур от 20 до 70°С Терещенко была предложена зависимость (для 
давления в МПа) [1], [26], [29]:

  lg , , , ,, ,K T T Cð HNO1 3
2 188 10 4 571 10 2 0177 2 58 2 1 424= ⋅ ⋅ − ⋅ ⋅ ⋅ +− − (101)

где Т — температура процесса, К; CHNO3
 — концентрация азотной кислоты, 

мас.%
Процесс полимеризации оксида азота (IV) (уравнение (96)) характеризует­

ся константой равновесия, выражаемой через парциальные давления компо­
нентов [1], [26], [29]:

       K
P

Pð
NO

N O2
3

2

4

2

= .  (102)

Константа равновесия реакции (96) с большой точностью может быть вы­
числена по формуле (для давления в МПа) [1], [26], [29]:

lg , lg , , , ,K
T

T T Tp3

2692 1 75 0 00483 7 144 10 4 07046 2= − + + − ⋅ +− (103)

где Т — температура процесса, К.
Из уравнений (99) и (100) можно выразить равновесные парциальные дав­

ления NО и N2О4:

                Ð K PNO ð NO1 2
= ⋅ 3 ;  (104)

     P
P

KN O
NO

ð
2 4

2

3

2

= .  (105)

Введем обозначения: a, b, с — начальные парциальные давления NО, NО2

и N2О4 соответственно, МПа; х — равновесное парциальное давление NО2, МПа.

компонент
парциальные давления компонентов, мпа

до поглощения после поглощения

NО a K õð1
3⋅

NО2 b x

N2О4 c
õ
K

2

3ð
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Согласно уравнению реакции поглощения оксида азота (IV) (95) количество 
образующегося NО в 3 раза меньше количества поглощенного NО2. Рассматри­
вая молекулу N2О4 как 2NO2, получим

             3 2 2
1

3

3
2

( ) ( ) ,K x a b c x x
Kð

ð
⋅ − = + − +





 (106)

где 3
1

3( )K x að ⋅ −  — увеличение парциального давления NO, согласно урав­
нению реакции поглощения оксида азота (IV) (95), МПа; b + 2c — суммарное 
парциальное давление NO2 и N2О4 (в пересчете на NO2) до поглощения, МПа; 

x x
K

+ 2
2

3ð
 — суммарное парциальное давление NO2 и N2О4 (в пересчете на NO2) 

после поглощения, МПа; ( )b c x x
K

+ − +





2 2
2

3ð
 — уменьшение суммарного пар­

циального давления NO2 и N2О4 (в пересчете на NO2) в результате протекания 
процесса абсорбции, МПа.

Тогда уравнение (106) можно преобразовать в виде

                 3 2 3 2
1

3

3
2

K x x
K

x a b cð
ð

⋅ + + = + + .  (107)

Отсюда равновесная степень поглощения оксидов азота (NO2 и 2N2O4) соста­
вит, %:

               z
b c x x

K

b c
=

+ − +





+
⋅

( )

, .

2 2

2
100 00

2

3ð
 (108)

Равновесная степень превращения NО2 в азотную кислоту, согласно уравне­
нию реакции поглощения оксида азота (IV) (95), %:

             y z= 2
3

.  (109)

На практике равновесную степень превращения оксидов азота в азотную 
кислоту иногда рассчитывают по разности парциальных давлений всех окси­
дов азота в начальном и конечном газе:

    Pнач = a + b + 2c; (110)

        Ð K x x
K

xêîí ð
ð

= ⋅ + +
1

3

3
2

2 .  (111)

Равновесная степень превращения всех оксидов азота, превращенных 
в азотную кислоту:

             z Ð Ð
Ð

= −íà÷ êîí

íà÷
100 00, .  (112)

Количество поглощенных нитрозных газов пропорционально уменьшению 
парциального давления оксидов азота. Уменьшение парциального давления 



1733.7.  Материальный и тепловой расчеты абсорбционной колонны 

оксидов азота вследствие превращения их в азотную кислоту можно опреде­
лить по уравнению:

    R = С ⋅ (Рнач – Ркон). (113)

При установившемся равновесии коэффициент С = 1. Если равновесие не 
достигается, коэффициент С будет характеризовать степень его достижения 
или в случае поглощения нитрозных газов в абсорбционных колоннах тарель­
чатого типа коэффициент полезного действия тарелок, который может быть 
определен по уравнению [1], [26], [29]:

            C
À P C H C

W d S T
x=

⋅ ⋅ ⋅ ⋅ ⋅
⋅ ⋅ ⋅

0 15 0 1 0 4 0 15 0 1

0 26 0 15 0 13 0
3

, , , , ,

, , , ,

NO HNOα
8887

,  (114)

где Р — давление газа, МПа; C
xNO  — содержание оксидов азота в нитрозном 

газе, об.%; α — степень окисления NО, доли единицы; Н — высота перелива 
жидкости на тарелке, м; CHNO3

 — концентрация HNO3, мас.%; W — скорость 
газа в полом сечении, м/с; d — диаметр отверстий ситчатой тарелки, м; S — 
площадь свободного сечения ситчатой тарелки, доли единицы; Т — темпера­
тура кислоты, К; А — коэффициент, учитывающий изменение содержания 
оксидов азота (при содержании оксидов азота больше 1,3 об.% коэффициент А
сохраняется постоянным и равным 12,369, при снижении содержания пример­
но до 0,25 об.% значение коэффициента изменяется по прямолинейному зако­
ну от 12,369 до 15,585).

Тогда количество оксидов азота, превращенных в азотную кислоту, соста­
вит:

        f R
P

Q= ⋅
íà÷

,  (115)

где Q — общее количество оксидов азота, содержащихся в газе, нм3.
В соответствии с уравнением реакции (95) на получение азотной кислоты 

расходуется количество диоксида азота, равное 1,5f, регенерируется количе­
ство оксида азота, равное 0,5f, расходуется воды на реакцию тоже 0,5f.

Парциальные давления оксидов азота перед абсорбцией при общем давле­
нии в системе 0,716 МПа составляют:

a = 0,005 ⋅ 0,716 = 0,0036 МПа;

b = 0,0639 ⋅ 0,716 = 0,0458 МПа.

Суммарное начальное парциальное давление оксидов азота:

Рнач = 0,0036 + 0,0458 = 0,0494 МПа.

Согласно уравнениям (101) и (103) при 30°С и концентрации кислоты 
58 мас.%, величины Kp1

 и Kp3
 составляют:

Kð1

7 2 58 2 1 424102 18810 30 273 4 57110 30 273 58= ⋅ ⋅ + − ⋅ ⋅ + ⋅ +− −, ( ) , ( ), , 222 017 841 40, , ;=  

Kp3
10

2692
30 273

175 30 273 0 00483 30 273 7 144
=

−
+

+ + + ⋅ + − ⋅
( )

, lg( ) , ( ) , 1110 30 273 4 07046 2

2 17
− ⋅ + +

=
( ) ,

, .
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Тогда, подставляя значения K Kp pè
1 3

 в уравнение (107), получаем

3 841 40 2
2 17

3 0 0036 0 04583
2

⋅ + + = ⋅ +,
,

, , .x x x

Решая это уравнение относительно x, находим, что равновесное парциаль­
ное давление диоксида азота составляет:

х = 0,0235 МПа.

Суммарное парциальное давление оксидов азота после абсорбции:

Ð K x x
K

xêîí ð
ð

= ⋅ + + = ⋅ + + =
1

3

3
2 2

2 841 40 0 0235 20 0235
2 17

0 0235 0 0, , ,
,

, , 33349 ÌÏà.

Уменьшение парциального давления оксидов азота:

∆Ртеор = Рнач – Ркон = 0,0494 – 0,0349 = 0,0145 МПа.

Практическое уменьшение парциального давления оксидов азота должно 
быть рассчитано с учетом коэффициента С, характеризующего степень дости­
жения равновесия между газом и кислотой (уравнение (114)):

C =
⋅ +

+






12 369 0 716 0 50 6 39 6 39
0 50 6 39

0 150 15 0 1
0 4

, , ( , , ) ,
, ,

,, ,
,

000 58 00

53109 38
3600

3 14 3 2
4

0 0

0 15 0 1

2

0 26

, ,,

,

, ,
,

,

⋅

( )
⋅( )

















0002 0 05 30 273

0 347

0 15 0 13 0 87, , ,, ( )

, .

⋅ +

=  

Тогда с учетом КПД тарелки практическое уменьшение парциального дав­
ления оксидов азота:

R = ∆Рпрактич = 0,0145 ⋅ 0,347 = 0,005 МПа.

Согласно уравнению (115), количество оксидов азота, превращенных в азот­
ную кислоту, составляет:

f = + =0 005
0 0494

266 11 3391 81 370 23 3,
,

( , , ) , / .íì ÷

В соответствии с уравнением реакции (95) на получение азотной кислоты 
расходуется:

NO•	 2:                                    1,5 ⋅ 370,23 = 555,35 нм3/ч;

555,35/22,4 = 24,79 кмоль/ч;

24,79 ⋅ 46 = 1 140,34 кг/ч;

Н•	 2O:                               1140,34 ⋅ 18/3/46 = 148,74 кг/ч;

148,74/18 = 8,26 кмоль/ч;
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образуется:
HNO•	 3:       1140,34 ⋅ 2 ⋅ 63/3/46 = 1041,18 кг/ч;

1041,18/63 = 16,53 кмоль/ч;

NO:               1140,34 ⋅ 30/3/46 = 247,90 кг/ч;•	
247,90/30 = 8,26 кмоль/ч;

8,26 ⋅ 22,4 = 185,02 нм3/ч,

где 30; 46; 63 и 18 — молярные массы NO, NO2, HNO3 и Н2O, г/моль.
На выходе с нижней тарелки абсорбционной колонны нитрозный газ содер­

жит:
NO:                                  356,34 – 247,90 = 604,24 кг/ч;•	

604,24/30 = 20,14 кмоль/ч;

20,14 ⋅ 22,4 = 451,14 нм3/ч;

NO•	 2:                           6965,28 – 1140,34 = 5824,94 кг/ч;

5824,94/46 = 126,63 кмоль/ч;

126,63 ⋅ 22,4 = 2836,51 нм3/ч.

Содержание паров воды в нитрозном газе на выходе с нижней тарелки аб­
сорбционной колонны:

αH O
àáñ H O

àáñ
2

2=
P

P
,

где PH O2
 — давление паров воды над азотной кислотой на нижней тарелке аб­

сорбционной колонны, Па; Pабс — давление газа на входе в абсорбционную ко­
лонну, Па. Давление паров воды над 58%­ной азотной кислотой при 30°С со­
ставляет 1810,6 Па (приложение, табл. 4):

αH O
àáñ

2
îá=

⋅
=1810 6

0 716 10
100 00 0 25

6

,
,

, , .%.

Тогда в нитрозном газе, выходящем с нижней тарелки абсорбционной ко­
лонны, содержится водяных паров:

(451,14 + 2836,51 + 2178,18 + 46 872,34) ×  
× 0,25/(100,00 – 0,25) = 113,17 нм3/ч;

113,17/22,4 = 5,86 кмоль/ч;

5,86 ⋅ 32 = 105,48 кг/ч,

где 451,14; 2836,51; 2178,18 и 46 872,34 — расход NO, NO2, О2 и N2 в нитрозном 
газе, выходящем с нижней тарелки абсорбционной колонны, нм3/ч; 32 — мо­
лярная масса O2, г/моль.
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Конденсация водяных паров:

322,20 – 105,48 = 216,72 кг/ч.

Таким образом, на нижнюю тарелку с предыдущей поступает моногидрат 
азотной кислоты, образующегося в абсорбционной колонне:

15 151,52 – 1041,18 = 14 110,34 кг/ч;

14 110,34/63 = 223,97 кмоль/ч,

где 15 151,52 — производительность агрегата по моногидрату азотной кисло­
ты, кг/ч; 1041,18 — масса кислоты, образующейся на нижней тарелке абсорб­
ционной колонны, кг/ч.

В нем содержится воды:

10 971,79 + 148,74 – 216,72 = 10 903,81 кг/ч;

10 903,81/18 = 605,77 кмоль/ч,

где 10 971,79 — масса воды, содержащейся в продукционной кислоте, кг/ч; 
148,74 — масса воды, расходуемой на образование моногидрата азотной кис­
лоты по уравнению реакции (95) на нижней тарелке абсорбционной колон­
ны, кг/ч; 216,72 — масса сконденсировавшихся на нижней тарелке водяных 
паров, кг/ч.

Концентрация кислоты на второй тарелке:

14110 34
14110 34 10 903 81

100 00 56 41
,

, ,
, , .%.

+
=  ìàñ

Результаты расчетов заносим в таблицах 45, 46.
Расчет последующих тарелок абсорбционной колонны выполняется ана­

логично представленному выше. При составлении материального расчета для 
каждой тарелки определяются:

1) степень гомогенного окисления NO в NO2 в свободном пространстве меж­
ду тарелками;

2) количество оксидов азота, превращенных в азотную кислоту с учетом 
КПД ситчатых тарелок;

3) количество образовавшегося моногидрата азотной кислоты;
4) концентрация азотной кислоты, поступающей на тарелку.
В результате материального расчета определяется число тарелок абсорбци­

онной колонны, необходимое для достижения заданной производительности 
агрегата. При этом следует учитывать, что тарелка, на которой концентра­
ция азотной кислоты будет равна концентрации конденсата, образовавшегося 
в холодильниках­конденсаторах, и будет той, куда следует вводить этот кон­
денсат.

Общий материальный баланс абсорбционной колонны представлен в табли­
цах 47 и 48. Изменения концентрации азотной кислоты, суммарной концентра­
ции оксидов азота в нитрозном газе, массы кислоты, образующейся на тарелке, 
по высоте абсорбционной колонны представлены на рисунках 49–51.
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результаты расчета материального баланса абсорбционной колонны по тарелкам

номер 
тарелки

концентрация кислоты на 
тарелке, мас.%

суммарная концентрация 
оксидов азота в газе, об.%

масса кислоты, образуюшейся 
на тарелке, кг/ч

0 58,00 6,80
1 56,41 6,27 1041,18
2 51,58 5,56 1142,82
3 47,39 4,88 1050,84
4 42,95 4,22 994,14
5 38,46 3,63 899,22
6 34,11 3,12 766,50

рис. 49
Изменение концентрации азотной 

кислоты (С(HNO3), мас. %) по высоте 
колонны

рис. 50
Изменение суммарной концентрации 

оксидов азота в нитрозном газе 
(C(NOx), об. %) по высоте абсорбционной 

колонны

рис. 51
Изменение массы кислоты, образующейся на тарелке,  

(m(НNO3), кг/ч) по высоте абсорбционной колонны
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номер 
тарелки

концентрация кислоты на 
тарелке, мас.%

суммарная концентрация 
оксидов азота в газе, об.%

масса кислоты, образуюшейся 
на тарелке, кг/ч

7 30,10 2,68 636,30
8 26,56 2,31 520,38
9 23,43 1,95 427,98

10 20,69 1,68 358,26
11 18,30 1,44 289,80
12 16,21 1,26 244,02
13 14,33 1,12 211,26
14 12,72 0,99 174,72
15 11,28 0,88 152,88
16 10,06 0,79 124,32
17 8,98 0,72 109,20
18 8,01 0,64 91,98
19 7,13 0,59 78,54
20 6,33 0,53 67,74
21 5,61 0,49 60,83
22 4,95 0,45 55,28
23 4,35 0,41 50,61
24 3,81 0,37 45,80
25 3,33 0,35 41,44
26 2,90 0,32 37,33
27 2,52 0,30 33,29
28 2,18 0,27 29,98
29 1,87 0,25 26,74
30 1,59 0,23 24,28
31 1,34 0,21 21,53
32 1,12 0,20 19,45
33 0,93 0,19 17,06
34 0,77 0,18 15,08
35 0,63 0,17 13,69
36 0,51 0,16 12,33
37 0,40 0,15 11,20
38 0,31 0,14 10,15
39 0,24 0,13 9,40
40 0,18 0,125 8,97
41 0,13 0,120 8,61
42 0,09 0,116 8,02
43 0,06 0,113 7,68
44 0,04 0,112 7,35
45 0,02 0,111 7,02
46 0,01 0,110 6,68
47 0,00 0,110 6,61

ВСЕГО: 9978,49

П р о д о л ж е н и е  т а б л.
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тепловой расчет нижней тарелки абсорбционной колонны
приход тепла
На нижнюю тарелку абсорбционной колонны тепло вносится нитрозными 

газами и кислотой с верхней тарелки, а также выделяется за счет химической 
реакции окисления монооксида азота в диоксид в кубовой части абсорбцион­
ной колонны, конденсации водяных паров, образования моногидрата азотной 
кислоты и его разбавления. Тепло уносится нитрозными газами и кислотой, 
отводится охлаждающей водой, а также происходят частичные потери тепла 
в окружающую среду через стенку аппарата. Целью теплового расчета являет­
ся определение количества отводимого охлаждающей водой тепла, выделяю­
щегося в результате протекания экзотермических процессов, для поддержания 
заданного температурного режима в аппарате.

1. Тепло, вносимое нитрозными газами в кубовую часть абсорбционной ко-
лонны:

Q c n c n c n c n c n tí ã
âõ

NO NO NO NO O O N N Í O Í O í2 2. .
.

.( )= ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅ + ⋅
2 2 2 2 2 2 ããã

âõ
.
. ,

где c c c c c n n n n nNO NO O N Í O NO NO O N Í O2 2
è, , , , , , , ,

2 2 2 2 2 2
— теплоемкости 

(Дж/(моль⋅К)) и количества (кмоль/ч) NO, NO2, O2, N2 и H2O на входе в кубовую 
часть абсорбционной колонны соответственно (табл. 43); tí.ã.

âõ.  — температура 
нитрозного газа на входе в кубовую часть абсорбционной колонны, °С.

теплоемкости компонентов нитрозного газа на входе в абсорбционную колонну при 
температуре 30 °с (согласно уравнениям (75)–(79))

компонент NO NO2 O2 N2 H2O
теплоемкость, дж/(моль ∙ к) 29,859 38,242 28,381 29,174 33,605

Qí ã
âõ
. .
. ( , , , , , ,

,

= ⋅ + ⋅ + ⋅ +
+ ⋅

29 859 69 87 38 242 93 43 28 381 126 24

29 174 222092 52 33 605 17 90 30, , , ) ;+ ⋅

Qí ã
âõ êÄæ ÷ ÌÄæ ÷. .

. , / , / .= =2126721 71 2126 72

2. Тепло, вносимое кислотой на нижнюю тарелку абсорбционной колонны:

Q c n tHNO
âõ

HNO
âõ

HNO
âõ

HNO
âõ

33 3 3

. . . . ,= ⋅ ⋅

где c nHNO
âõ

HNO
âõè

3 3
— теплоемкость (Дж/(моль⋅К)) и количество (кмоль/ч) 

азотной кислоты, поступающей на тарелку, (табл. 45); tHNO
âûõ.

3
 — температура 

азотной кислоты, поступающей на тарелку, °С. Теплоемкость 56,41%­ной азот­
ной кислоты при 30°С составляет 174,56 Дж/(моль⋅К) (приложение, табл. 7).

QÍNO
âõ.

3
= 174,56 829,74 30 = 4 345182,43 êÄæ/÷ = 4345,18 ÌÄæ/⋅ ⋅ ÷÷÷.

3. Тепло, выделяющееся при окислении NO до NO2 кислородом по реак-
ции (80) в кубовой части абсорбционной колонны:

Q H n H n

H

f f

f

õ ð NO NO
ê

NO NO
ê

NO

2. . ( ( ) ( ) )

( ( )

1 0 0

0

298 298

298

2
= ⋅ + ⋅ −

−

∆ ∆

∆ ⋅⋅⋅ + ⋅ ⋅n H nfNO
í

NO NO
í∆ 0 298 1000

2 2
( ) ) ,
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где ∆ ∆f fH H0 0298 298( ) ( )NO NOè
2

— изменение стандартной энтальпии при 
образовании NO и NO2, кДж/моль; nн, nк — начальные и конечные количества 
вещества, кмоль/ч.

изменение стандартной энтальпии при образовании вещества [20]

Вещество NO NO2

DfН0 (298), кдж/моль 91,26 34,19

Q1 
х.р. = –[91,26 ⋅ 11,88 + 34,19 ⋅ 151,42 – 91,26 ⋅ 69,87 – 34,19 ⋅ 93,43] ⋅ 1000;

Q1 
х.р. = 3 309 489,30 кДж/ч = 3309,49 МДж/ч.

Здесь 11,88 и 151,42 — количества NO и NO2 в нитрозном газе, образую­
щемся при окислении NO в кубовой части абсорбционной колонны, кмоль/ч; 
69,87 и 93,43 — количества NO и NO2 в нитрозном газе, поступающем в кубо­
вую часть абсорбционной колонны, кмоль/ч (табл. 43).

4. Тепло, выделяющееся при конденсации водяных паров на нижней тарел-
ке абсорбционной колонны:

Q m rÍ Î
êîí

Í O2 2
= ⋅∆ ,

где ∆mÍ O2
 — масса сконденсировавшихся водяных паров, кг/ч; r — удельная 

теплота парообразования, кДж/кг.

r = i″ – i′,

где i″ и i′ — удельная энтальпия пара и воды соответственно, кДж/кг (прило­
жение, табл. 2, 5).

QÍ Î
êîí.

2
= (322,20 105,48) (2770 698) =

= 449 043,84  êÄæ/÷ = 

− −

44449,04  ÌÄæ/÷,

где (322,20 – 105,48) — масса водяных паров, сконденсировавшихся на ниж­
ней тарелке абсорбционной колонны (табл. 45), кг/ч; 2770 и 698 — удельная 
энтальпия насыщенного водяного пара и воды соответственно при общем дав­
лении в системе 0,716 МПа, кДж/кг (приложение, табл. 2, 5).

5. Тепло, выделяющееся при образовании моногидрата азотной кислоты 
по реакции (93).

изменение стандартной энтальпии при образовании вещества [20]

Вещество NO NO2 H2О (ж.) HNO3

DfН0 (298), кдж/моль 91,26 34,19 –285,83 –173,00

Тепловой эффект реакции (90) составляет:

∆ ∆ ∆

∆ ∆
f f f

f f

H H H

H H

0 0 0

0 0

298 2 298 298

3 298 2
3

2

( ) ( ) ( )

( ) (

= + −

− −
HNO NO

NO 9998 2 173 00 91 26

3 34 19 285 83 71 48
2

) ( , ) ( , )

( , ) ( , ) , /

H O

êÄæ ì

= − + −
− − − = − îîîëü,
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2. Тепло, уносимое кислотой:

Q c n tHNO
âûõ

HNO HNO HNO
âûõ

3 3 3 3

. . ,= ⋅ ⋅

где c nHNO HNO3
è

3
 — теплоемкость (Дж/(моль⋅К)) и количество (кмоль/ч) 

азотной кислоты на выходе с нижней тарелки абсорбционной колонны соответ­
ственно (табл. 45); tHNO

âûõ
3

 — температура азотной кислоты на выходе с нижней 
тарелки абсорбционной колонны, °С.

Теплоемкость 58%­ной азотной кислоты на выходе с нижней тарелки аб­
сорбционной колонны при температуре 30°С (согласно таблице 7 приложения) 
составляет 176,80 Дж/(моль⋅К).

QÍNO
âûõ êÄæ ÷ ÌÄæ ÷

3
176 80 850 04 30 4 508 612 16 4508 61. , , , / , / .= ⋅ ⋅ = =

3. Теплопотери
Примем, что потери тепла в окружающую среду составляют 3,00% от обще­

го количества.

Qт/п = 0,03Qприх = 11 039,57 ⋅ 0,03 = 331,19 МДж/ч.

4. Тепло, отводимое охлаждающей водой с нижней тарелки абсорбционной 
колонны:

Q Q Q Q Qò î ïðèõ í ã
âûõ

HNO
âûõ

ò ï/ . .
. .

/( ) , ( ,= − + + = − +
3

11039 57 2083 43 450008 61 331 19, , );+

Qт/о = 4116,34 МДж/ч.

Для отвода реакционного тепла 23 тарелки снабжены змеевиками, в кото­
рые подается оборотная вода с температурой не выше 28°С. Тарелки 1–3 снаб­
жены пятирядными змеевиками, 4–14 — четырехрядными, 15–19, 22, 24, 28 
и 31 — двухрядными. После абсорбционной колонны оборотная вода с темпера­
турой 30 ± 1,5°С подается в холодильники­конденсаторы.

Расчет расхода оборотной воды для отвода тепла с нижней тарелки абсорб­
ционной колонны:

Q c t m c t mò î Í O
âûõ
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Í O/
.

. .
. .

.
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2 2 2 2

где c cÍ O
âûõ

Í O
âõ

2 2

. .,  — теплоемкость (кДж/(кг ⋅ К)) оборотной воды на выходе и вхо­
де в змеевики нижней тарелки абсорбционной колонны соответственно; 
t tí ã
âûõ

í ã
âõ

.............
.,  — температура оборотной воды на выходе и входе в змеевики нижней 

тарелки абсорбционной колонны соответственно, °С; mÍ O2
 — расход оборотной 

воды в змеевики нижней тарелки абсорбционной колонны, кг/ч. Температура 
оборотной воды на входе в змеевики составляет 28°С, а на выходе 32°С. Тогда

m
Q
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ò î
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2 2

4116 34 10
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245
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Результаты теплового расчета нижней тарелки абсорбционной колонны за­
носим в таблицу 49. Тепловой баланс процесса абсорбции NO2 на нижней та­
релке абсорбционной колонны в расчете на 1 т моногидрата азотной кислоты 
представлен в таблице 50.
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Т а б л и ц а  49

тепловой баланс процесса абсорбции NO2 на нижней тарелке абсорбционной колонны  
(в расчете на часовую производительность)

прихОд расхОд

статьи прихода мдж/ч % статьи расхода мдж/ч %

1)  Тепло, вносимое 
нитрозными газами 2126,72 19,26 1)  Тепло, уносимое 

нитрозными газами 2083,43 18,89

2)  Тепло, вносимое 
кислотой 4345,18 39,36 2)  Тепло, уносимое 

кислотой 4508,61 40,84

3)  Тепло окисления 
NO в NO2

3309,49 29,98 3) Теплопотери 331,19 3,00

4)  Тепло конденсации 
водяных паров 449,04 4,07 4)  Тепло, отводимое 

охлаждающей водой 4116,34 37,29

5)  Тепло образования 
моногидрата 590,78 5,35 ВСЕГО: 11 039,57 100,00

6)  Тепло разбавления 
моногидрата 218,36 1,98

ВСЕГО: 11 039,57 19,26

Т а б л и ц а  50

тепловой баланс процесса абсорбции NO2 на нижней тарелке абсорбционной колонны  
(в расчете на 1 т моногидрата азотной кислоты)

прихОд расхОд

статьи прихода мдж/т % статьи расхода мдж/т %

1)  Тепло, вносимое 
нитрозными газами 140,36 19,26 1)  Тепло, уносимое 

нитрозными газами 137,51 18,89

2)  Тепло, вносимое 
кислотой 286,78 39,36 2)  Тепло, уносимое 

кислотой 297,57 40,84

3)  Тепло окисления 
NO в NO2

218,43 29,98 3) Теплопотери 21,86 3,00

4)  Тепло конденсации 
водяных паров 29,64 4,07 4)  Тепло, отводимое 

охлаждающей водой 271,67 37,29

5)  Тепло образования 
моногидрата 38,99 5,35 ВСЕГО: 728,61 100,00

6)  Тепло разбавления 
моногидрата 14,41 1,98

ВСЕГО: 728,61 19,26

3.8.  материальный и теплОВОй расчеты 
ВысОкОтемпературнОй каталитическОй 
Очистки хВОстОВых газОВ

3.8.1. расчеты камеры сгОрания реактОра

Из абсорбционной колонны выхлопные газы поступают в подогреватель 
хвостовых газов поз. ПХГ (рис. 10, 19), где нагреваются нитрозными газа­
ми до 100–145°С. При расчете теплового баланса ПХГ (табл. 32, 33) было 
определено, что температура хвостовых газов на выходе из подогревателя 
составляет 112°С.
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После подогревателя хвостовые газы направляются в межтрубное про­
странство камеры сгорания реактора поз. КСР (рис. 10, 23), где подогреваются 
продуктами сгорания природного газа. В начале пробега катализатора темпе­
ратура поддерживается в пределах 380–440°С, а в конце — не выше 550°С. Для 
поддержания процесса горения природного газа в камеру сгорания подается 
воздух от нагнетателя газотурбинной установки поз. ЦН (рис. 10) с темпера­
турой не выше 143°С. Соотношение расходов кислорода воздуха и природного 
газа поддерживается с коэффициентом избытка кислорода воздуха 0,8–0,95.

Для каталитического восстановления оксидов азота в реакторе в хвостовые 
газы перед камерой сгорания реактора подается природный газ. Объемный рас­
ход природного газа определяется в зависимости от соотношения метана и сум­
марного кислорода (в хвостовых газах и в воздухе камеры сгорания) [СН4] : [О2], 
которое должно быть примерно 0,55–0,56.

Подогретые хвостовые газы после камеры сгорания реактора поз. КСР 
(рис. 10, 23) смешиваются с топочными газами и направляются в реактор ката­
литической очистки поз. РКО (рис. 10, 24).

Исходные данные для расчета:
температура хвостовых газов на входе в камеру сгорания реактора — •	
112°С;
температура воздуха на входе в камеру сгорания реактора — 140•	 °С;
температура природного газа на входе в камеру сгорания реактора — 20•	 °С;
температура хвостовых газов на входе в реактор каталитической очист­•	
ки — 470°С;
теплопотери — 3,00%.•	
Горение компонентов природного газа протекает по следующим реакциям:

                         CH4 + 2О2 = СО2 + 2Н2О; (116)

                      С2Н6 + 3,5О2 = 2СО2 + 3Н2О; (117)

                       С3Н8 + 5О2 = 3СО2 + 4Н2О; (118)

                     С4Н10 + 6,5О2 = 4СО2 + 5Н2О; (119)

                       С5Н12 + 8О2 = 5СО2 + 6Н2О. (120)

Примем, что расход природного газа, подаваемого на подогрев хвостовых 
неочищенных газов, составляет Х нм3/ч.

приход тепла
В камеру сгорания реактора (рис. 10, 23) тепло вносится воздухом, хвосто­

выми газами, природным газом, подаваемым для сжигания в камере и для вос­
становления оксидов азота в реакторе, а также выделяется за счет сжигания 
природного газа.

Тепло уносится подогретыми хвостовыми газами, топочным газом, природ­
ным газом для восстановления оксидов азота в реакторе, а также происходят 
частичные потери тепла в окружающую среду через стенку аппарата.

Целью теплового расчета является определение расхода природного газа, 
при сжигании которого в камере сгорания реактора температура хвостовых га­
зов повысится со 112 до 470°С.
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1. Тепло, вносимое воздухом в камеру сгорания реактора:

Q c n c n c n tâîçä
âõ.

N
âõ.

N
âõ
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âõ.

O
âõ.
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âõ.
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âõ.
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2 2
è

2 2 2 2

. . . . . ., , , ,  — теплоемкости (Дж/(моль⋅К)) и количе­
ства (кмоль/ч) N2, O2, и H2O в воздухе на входе в камеру сгорания реактора, кДж/
(м3⋅К); tâîçä

âõ.  — температура воздуха на входе в камеру сгорания реактора, °С.

состав природного газа

компонент CH4 C2H6 C3H8 C4H10 C5H12 N2 CO2

доля, об.% 92,79 5,12 0,39 0,19 0,15 1,13 0,23

Стехиометрический расход кислорода, необходимого для сжигания 1 нм3

природного газа заданного состава, согласно уравнениям реакций (116)–(120):

0,9279 ⋅ 2 + 0,0512 ⋅ 3,5 + 0,0039 ⋅ 5 +  
+0,0019 ⋅ 6,5 + 0,0015 ⋅ 8 = 2,0789 нм3.

Для создания в камере сгорания реактора восстановительной среды примем, 
что соотношение расходов кислорода воздуха и природного газа поддерживает­
ся с коэффициентом избытка кислорода воздуха 0,9. Тогда для сжигания 1 нм3

природного газа заданного состава в камеру сгорания подается кислорода:

VO
âõ íì
2

2 0789 0 9 1 8710 3. , , , .= ⋅ =

Ранее было определено, что воздух, вводимый в систему, имеет состав 
(табл. 7, 8), об.%: O2 — 20,52; N2 — 77,18; H2O — 2,30. Таким образом, в воз­
духе, необходимом для сжигания 1 нм3 природного газа заданного состава, со­
держится:

азота:•	
VN

âõ íì
2

1 8710 77 18 20 52 7 0372 3. , , / , , ;= ⋅ =

водяных паров:•	
VH O

âõ íì
2

1 872 2 30 20 52 0 2097 3. , , / , , .= ⋅ =

Расход воздуха, необходимого для сжигания 1 нм3 природного газа задан­
ного состава с коэффициентом избытка кислорода воздуха 0,9, составляет:

1,8710 + 7,0372 + 0,2097 = 9,1179 нм3,

а для сжигания Х нм3/ч природного газа — 9,1179Х, нм3/ч.
На сжигание С2Н6, С3Н8, С4Н10, С5Н12, согласно уравнениям реакций (117)–

(120), расходуется кислорода:

0,0512 ⋅ 3,5 + 0,0039 ⋅ 5 + 0,0019 ⋅ 6,5 + 0,0015 ⋅ 8 = 0,2231 нм3.

На сжигание СН4 остается кислорода:

1,8710 – 0,2231 = 1,6479 нм3.
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Согласно уравнению реакции (116), в топочных газах остается метана:

0,9279 – 1,6479/2 = 0,1040 нм3.

Расходуется метана:

0,9279 – 0,1040 = 0,8239 нм3.

теплоемкости компонентов воздуха на входе в камеру сгорания реактора  
при температуре 140°с (согласно уравнениям (75)–(77))

компонент N2 O2 H2O

теплоемкость, дж/(моль⋅к) 29,644 30,650 34,617

Тепло, вносимое воздухом, для сжигания 1 нм3 природного газа:

Qâîçä
âõ. ( , , , ,

, , )/ ,

= ⋅ + ⋅ +
+ ⋅

29 644 7 0372 30 650 1 8710

34 617 0 2097 22 4 ⋅⋅ =140 1707 60, .êÄæ

Тепло, вносимое воздухом в камеру сгорания реактора:

Q Xâîçä
âõ êÄæ ÷. , , / .= 1707 60

2. Тепло, вносимое хвостовыми газами в камеру сгорания реактора, было 
рассчитано ранее (табл. 32) и составляет 7 177 596,04 кДж/ч. Кроме того, оно 
может быть определено как
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2 2 2 2 2
— теплоемкости (Дж/(моль⋅К)) 

и количества (кмоль/ч) NO, O2, N2 и H2O в хвостовых газах на входе в камеру 
сгорания реактора соответственно (см. раздел «Расчет количества добавочно­
го воздуха, вводимого в систему перед стадией абсорбции через оттдувочную 
колонну», и табл. 47); tõ.ã.

âõ.  — температура хвостового газа на входе в камеру 
сгорания реактора, °С;

Qõ ã
âõ   êÄæ ÷ ÌÄæ ÷. .

. , / , / .= =7 177 596 04 7177 60

3. Теплоту сгорания 1 нм3 природного газа определяем, исходя из теплоты 
сгорания углеводородов в стандартных условиях (уравнения реакций (116)–
(120)) и состава газа.

теплоты сгорания углеводородов в стандартных условиях [20]

углеводород СН4 С2Н6 С3Н8 С4Н10 С5Н12

теплота сгорания в стандартных 
условиях, кдж/моль 890,31 1559,88 2220,00 2877,13 3536,15

Теплота сгорания 1 нм3 природного газа:

q = (0,9279 ⋅ 890,31 + 0,0512 ⋅ 1559,88 + 0,0039 ⋅ 2220,00 + 
+ 0,0019 ⋅ 2877,13 + 0,0015 ⋅ 3536,15)/22,4 ⋅ 1000 = 41 313,09 кДж.
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Теплота сгорания Х нм3/ч природного газа, расходуемого на подогрев хво­
стовых неочищенных газов в камере сгорания реактора, составляет:

Qсг. = 41 313,09Х, кДж/ч.

4. Тепло, вносимое сжигаемым природным газом:
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, , õõõ.  — теплоемкости (Дж/(моль⋅К)) и количества (кмоль/ч) CH4, C2H6, 

C3H8, C4H10, C5H12, N2, CO2 в сжигаемом природном газе на входе в камеру сгора­
ния реактора соответственно; tõ.ã.

âõ.  — температура сжигаемого природного газа 
на входе в камеру сгорания реактора, °С.

Средние теплоемкости компонентов (Дж/(моль⋅К)) в интервале температур 
0–t°C могут быть рассчитаны, согласно уравнениям [20]:

      Ñ t tÑH4
14 32 0 07466 273 0 00001743 273 2= + ⋅ + − ⋅ +, , ( ) , ( ) ; (121)

      Ñ t tÑ H2 6
5 75 0 17511 273 0 00005785 273 2= + ⋅ + − ⋅ +, , ( ) , ( ) ; (122)

      Ñ t tÑ H3 8
1 72 0 27075 273 0 00009448 273 2= + ⋅ + − ⋅ +, , ( ) , ( ) ; (123)

    Ñ t tÑ H4 10
18 23 0 30356 273 0 00009265 273 2= + ⋅ + − ⋅ +, , ( ) , ( ) ; (124)

     Ñ t tÑ H5 12
6 90 0 42593 273 0 00015439 273 2= + ⋅ + − ⋅ +, , ( ) , ( ) ; (125)

          Ñ t tÑO2
44 14 0 00904 273 854 000 273 2= + ⋅ + − +, , ( ) /( ) , (126)

где t — температура потока, °С.

теплоемкости компонентов сжигаемого природного газа на входе в камеру сгорания реактора 
при температуре 20°с (согласно уравнениям (76), (121)–(126))

компонент СН4 С2Н6 С3Н8 С4Н10 С5Н12 N2 CO2

теплоемкость, дж/(моль⋅к) 34,699 52,091 72,939 99,219 118,443 29,131 36,841

Тепло, вносимое в камеру сгорания реактора 1 нм3 сжигаемого природного 
газа заданного состава:

Qï ã
âõ
. .
. ( , , , ,

, , ,

= ⋅ + ⋅ +
+ ⋅ +

34 699 0 9279 52 091 0 0512

72 939 0 0039 99 21999 0 0019 118 443 0 0015

29 131 0 0113 36 841 0 0023 22

⋅ + ⋅ +
+ ⋅ + ⋅

, , ,

, , , , )/ ,444 20⋅ ;

Qï ã
âõ êÄæ. .

. , .= 32 079

Тепло, вносимое Х нм3/ч сжигаемого природного газа:

Q Xï ã
âõ êÄæ ÷. .

. , , / .= 32 079
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5. Тепло, вносимое природным газом для восстановления оксидов азота 
в реакторе каталитической очистки:

Qï ã
âõ êÄæ ÷,. .

. , , , /= ⋅ =32 079 568 88 18 249 10

где 568,88 — расход природного газа на восстановление оксидов азота (см. рас­
чет реактора каталитической очистки), нм3/ч.

Общее количество тепла, вносимого в камеру сгорания реактора:

Qприх = 1707,60Х + 7 177 596,04 + 41 313,09Х + 32,079Х + 
+ 18 249,10, кДж/ч;

Qприх = 43 052,77Х + 7 195 845,14, кДж/ч.

расход тепла
Топочные газы, образующиеся при сжигании природного газа в камере сго­

рания реактора, смешиваются с хвостовыми газами и природным газом для 
восстановления оксидов азота и подаются в реактор каталитической очистки.

Определим количество топочных газов, образующихся при сжигании 1 нм3

природного газа заданного состава до CO2 и Н2О по реакциям (116)–(120):
СО•	 2:
0,8239 + 2 ⋅ 0,0512 + 3 ⋅ 0,0039 + 4 ⋅ 0,0019 + 5 ⋅ 0,0015 = 0,9531 нм3;

Н•	 2О:
2 ⋅ 0,8239 + 3 ⋅ 0,0512 + 4 ⋅ 0,0039 + 5 ⋅ 0,0019 + 6 ⋅ 0,0015 = 1,8355 нм3.

Таким образом, при сжигании 1 нм3 природного газа расход и состав топоч­
ных газов будет следующий:

СО•	 2:                               0,9531 + 1 ⋅ 0,0023 = 0,9554 нм3;
N•	 2:                                 7,0372 + 1 ⋅ 0,0113 = 7,0485 нм3;
Н•	 2О:                                 1,8355 + 0,2097 = 2,0452 нм3.

состав и количество топочных газов, образующихся при сжигании 1 нм3 природного газа 
заданного состава с коэффициентом избытка кислорода воздуха 0,9

компонент сО2 N2 H2O сн4 Всего

нм3 0,9554 7,0485 2,0452 0,1040 10,1531

об.% 9,41 69,42 20,14 1,03 100,00

1. Тепло, уносимое топочными газами, образующимися при сжигании при-
родного газа:

Q c n c n

c n

ä ã
âûõ

ÑO
âûõ

ÑO
âûõ

N
âûõ

N
âûõ

Í O
âûõ

Í

. .
. ......................................

.

(= ⋅ + ⋅ +

+ ⋅
2 2 2 2

2 2OOO
âûõ

ÑÍ
âûõ

ÑÍ
âûõ

ä ã
âûõ. . .
. .

.) ,+ ⋅c n t
4 4

где c c c c n n nÑO
âûõ

N
âûõ

Í O
âûõ

ÑÍ
âûõ

ÑO
âûõ

N
âûõ

Í O
âû

2
è

2 2 4 2 2 2

. . . . . ., , , , , õõõ
ÑÍ
âûõ. .,n

4
 — теплоемкости (Дж/

(моль⋅К)) и количества (кмоль/ч) СO2, N2 и H2O, СН4 в топочном газе на выхо­

де из камеры сгорания реактора соответственно; tä.ã.
âõ.  — температура топочного 

газа на выходе из камеры сгорания реактора, °С.
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теплоемкости компонентов топочного газа при температуре 470°с

компонент СO2 N2 H2O СН4

теплоемкость, дж/(моль⋅к) 48,129 31,053 38,017 34,699

Тепло, уносимое топочным газом, образующимся при сжигании 1 нм3 при­
родного газа заданного состава:

Qä ã
âûõ
. .

. ( , , , ,

, , ,

= ⋅ + ⋅ +
+ ⋅ +

48 129 0 9554 31 053 7 0485

38 017 2 0452 34 69999 0 1040 22 4 470⋅ ⋅, )/ , ;

Qä ã
âûõ êÄæ. .

. , .= 7264 45

Тепло, уносимое топочным газом, образующимся при сжигании Х нм3 при­
родного газа:

Q Xä ã
âûõ êÄæ ÷. .

. , , / .= 7264 45

2. Тепло, уносимое подогретыми неочищенными хвостовыми газами:

Q c n c n c nõ ã
âûõ

NO
âûõ

NO
âûõ

O
âûõ

O
âûõ

N
âûõ

N
âûõ

. .
. ................................................................(= ⋅ + ⋅ + ⋅

2 2 2 2
+++ ⋅c n tÍ O

âûõ
Í O
âûõ

õ ã
âûõ

2 2

. .
. .

.) ,

где c c c c n n n nNO
âûõ

O
âûõ

N
âûõ

Í O
âûõ

NO
âûõ

O
âûõ

N
âûõè. . . . . . ., , , , , ,

2 2 2 2 2 ÍÍÍ O
âûõ

2

.  — теплоемкости (Дж/

(моль⋅К)) и количества (кмоль/ч) NO, O2, N2 и H2O в неочищенных хвосто­
вых газах на выходе из камеры сгорания реактора соответственно (табл. 47); 
tõ.ã.
âûõ.  — температура хвостового газа на выходе из камеры сгорания реакто­

ра, °С.

теплоемкости компонентов хвостового газа при температуре 470°с

компонентов NO O2 N2 H2O

теплоемкость, дж/(моль⋅к) 32,088 33,296 31,053 38,017

Qõ.ã.
âûõ. = (32,088 2,38 + 33,296 54,15 +

+ 31,053 2 092,52 + 38,01

⋅ ⋅
⋅ 777 17,11) 470;⋅ ⋅

Qõ.ã.
âûõ. = 31729155,87 êÄæ/÷.

3. Тепло, уносимое из камеры сгорания реактора природным газом для вос-
становления оксидов азота в реакторе каталитической очистки:

теплоемкости компонентов природного газа при температуре 470°с  
(согласно уравнениям (76), (121)–(126))

компонент СН4 С2Н6 С3Н8 С4Н10 С5Н12 N2 CO2

теплоемкость, дж/(моль⋅к) 60,170 103,921 150,730 192,628 238,135 31,053 49,310

Тепло, уносимое из камеры сгорания реактора 1 нм3 природного газа задан­
ного состава:
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Qï ã
âõ
. .
. ( , , , ,

, ,

= ⋅ + ⋅ +
+ ⋅ +

60 170 0 9279 103 921 0 0512

150 730 0 0039 192,,, , , ,

, , , , )/

628 0 0019 238 135 0 0015

31 053 0 0113 49 310 0 0023

⋅ + ⋅ +
+ ⋅ + ⋅ 2222 4 470, ;⋅

Qï ã
âûõ êÄæ ÷  . .

. , / .= 1320 36

Тепло, уносимое 568,88 нм3/ч природного газа:

Qï ã
âûõ êÄæ ÷  . .

. , , , / .= ⋅ =1320 36 568 88 751126 40

Тепло, уносимое из камеры сгорания реактора топочными, подогретыми 
неочищенными хвостовыми газами, а также природным газом для восстанов­
ления оксидов азота в реакторе каталитической очистки:

7264,45Х + 31 729 155,87 + 751 126,40 кДж/ч.

Примем, что потери тепла в камере сгорания реактора составляют 3% от 
общего количества. Тогда

Qрасх = (7264,45Х + 31 729 155,87 + 751 126,40)/0,97;

Qрасх = 7489,12Х + 33 484 827,08 кДж/ч.

Принимая, что Qприх = Qрасх, можно записать:

43 052,77Х + 7 195 845,14 = 7489,12Х + 33 484 827,08;

35 563,65Х = 26 288 981,94.

Решая это уравнение относительно Х, получаем, что количество природ­
ного газа, расходуемого в камере сгорания реактора для подогрева хвостовых 
газов со 112 до 470°С, составляет 739,21 нм3/ч.

Тогда:
тепло, вносимое воздухом в камеру сгорания реактора:•	

Qâîçä
âõ êÄæ ÷ ÌÄæ ÷;. , , , / , /= ⋅ = =1707 60 739 21 1262 275 00 1262 28

теплота сгорания природного газа, расходуемого на подогрев хвостовых •	
неочищенных газов:

Qсг. = 41 313,09 ⋅ 739,21 = 30 539 049,26 кДж/ч = 30 539,05 МДж/ч;

тепло, вносимое сжигаемым природным газом:•	
Qï ã

âõ êÄæ ÷ ÌÄæ ÷. .
. , , , / , / ;= ⋅ = =32 079 739 21 23713 12 23 71

тепло, уносимое топочным газом:•	
Qä ã

âûõ êÄæ ÷ ÌÄæ ÷. .
. , , , / , / .= ⋅ = =7264 45 739 21 5369 954 08 5369 95

В 739,21 нм3/ч сжигаемого природного газа содержится:
СН•	 4:                                 739,21 ⋅ 0,9279 = 685,91 нм3/ч;
                                          685,91/22,4 = 30,62 кмоль/ч;
                                          30,62 ⋅ 16 = 489,22 кг/ч;
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С•	 2Н6:                                739,21 ⋅ 0,0512 = 37,85 нм3/ч;
                                           37,85/22,4 = 1,69 кмоль/ч;
                                           1,69 ⋅ 30 = 50,70 кг/ч;
С•	 3Н8:                                739,21 ⋅ 0,0039 = 2,88 нм3/ч;
                                           2,88/22,4 = 0,13 кмоль/ч;
                                           0,13 ⋅ 44 = 5,72 кг/ч;
С•	 4Н10:                              739,21 ⋅ 0,0019 = 1,40 нм3/ч;
                                          1,40/22,4 = 0,06 кмоль/ч;
                                          0,06 ⋅ 58 = 3,48 кг/ч;
С•	 5Н12:                              739,21 ⋅ 0,0015 = 1,11 нм3/ч;
                                          1,11/22,4 = 0,05 кмоль/ч;
                                          0,05 ⋅ 72 = 3,60 кг/ч;
N•	 2:                                    739,21 ⋅ 0,0113 = 8,35 нм3/ч;
                                          8,35/22,4 = 0,37 кмоль/ч;
                                          0,37 ⋅ 28 = 10,36 кг/ч;
CO•	 2:                                 739,21 ⋅ 0,0023 = 1,70 нм3/ч;
                                          1,70/22,4 = 0,08 кмоль/ч;
                                          0,08 ⋅ 44 = 3,52 кг/ч,

где 16; 30; 44; 58; 72; 28; 44 — молярные массы CH4, C2H6, C3H8, C4H10, C5H12, 
N2, CO2 соответственно, г/моль.

Для сжигания 1 нм3 природного газа в систему с воздухом вводится: 
1,8710 нм3 кислорода; 7,0372 нм3 азота и 0,2097 нм3 водяных паров. Тогда для 
сжигания 739,21 нм3/ч природного газа необходимо:

О•	 2:                                    1,8710 ⋅ 739,21 = 1383,06 нм3/ч;
                                          1383,06/22,4 = 61,74 кмоль/ч;
                                          61,74 ⋅ 32 = 1975,68 кг/ч;
N•	 2:                                    7,0372 ⋅ 739,21 = 5201,97 нм3/ч;
                                          5201,97/22,4 = 232,23 кмоль/ч;
                                          232,23 ⋅ 28 = 6502,44 кг/ч;
Н•	 2О:                                 0,2097 ⋅ 739,21 = 155,01 нм3/ч;
                                          155,01/22,4 = 6,92 кмоль/ч;
                                          6,92 ⋅ 18 = 124,56 кг/ч,

где 32; 28; 18 — молярные массы О2, N2, Н2О соответственно, г/моль.
При сжигании 739,21 нм3/ч природного газа расход и состав топочных га­

зов будет следующий:
СО•	 2:                                  0,9554 ⋅ 739,21 = 706,24 нм3/ч;
N•	 2:                                    7,0485 ⋅ 739,21 = 5210,32 нм3/ч;
Н•	 2О:                                 2,0452 ⋅ 739,21 = 1511,83 нм3/ч;
СН•	 4:                                 0,1040 ⋅ 739,21 = 76,88 нм3/ч.

состав и количество топочных газов, образующихся  
при сжигании 739,21 нм3/ч природного газа

компонент сО2 N2 H2O сн4 Всего
нм3/ч 706,24 5210,32 1511,83 76,88 7505,27

кмоль/ч 31,53 232,60 67,49 3,43 335,05
кг/ч 1387,32 6512,80 1214,82 54,88 9169,82
об.% 9,41 69,43 20,14 1,02 100,00
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Результаты расчетов заносим в таблицы материального и теплового балан­
сов камеры сгорания реактора (табл. 51–54 соответственно).

Некоторое расхождение балансов объясняется округлением величины рас­
хода природного газа (при сжигании которого в камере сгорания реактора тем­
пература хвостовых газов повысится со 112 до 470°С), определяемой из уравне­
ния теплового баланса.

3.8.2. расчет реактОра каталитическОй Очистки

Подогретые хвостовые газы с содержащимся в них природным газом для 
восстановления оксидов азота после камеры сгорания реактора смешивают­
ся с топочными газами и направляются в реактор каталитической очистки 
поз. РКО (рис. 10, 24). Процесс каталитической очистки хвостовых газов осно­
ван на восстановлении оксидов азота до элементарного азота метаном. Кон­
центрация оксидов азота в очищенных хвостовых газах должна быть не более 
0,005 об.% (0,1 г/м3), а монооксида углерода — не более 0,1 об.%. Температура 
стенки корпуса реактора не должна превышать 200°С.

В реакторе на катализаторе возможно протекание следующих реакций:

            CH4 + 0,5O2 = CO + 2H2; (127)

       C2H6 + 3,5O2 = 2CO2 + 3H2O; (128)

         C3H8 + 5O2 = 3CO2 + 4H2O; (129)

       C4H10 + 6,5O2 = 4CO2 + 5H2O; (130)

         C5H12 + 8O2 = 5CO2 + 6H2O; (131)

           NO + H2 = 0,5N2 + H2O; (132)

         NO2 + 2H2 = 0,5N2 + 2H2O; (133)

     H2 + 0,5O2 = H2O; (134)

     CO + 0,5O2 = CO2. (135)

Для упрощения расчета можно рассматривать лишь две основные суммар­
ные реакции:

           CH4 + 2O2 = CO2 + 2H2O; (136)

     CH4 + 4NO = CO2 + 2N2 + 2H2O. (137)

Исходя из этого, реагенты, участвующие в реакциях (127)–(135), нужно 
расписать на вещества, участвующие в расчетных уравнениях (136)–(137):

                  С2Н6 ⇔ 2СН4 – Н2; (138)

                С3Н8 ⇔ 3СН4 – 2Н2; (139)

               С4Н10 ⇔ 4СН4 – 3Н2; (140)

               С5Н12 ⇔ 5СН4 – 4Н2; (141)

    О2 + 2Н2 ⇔ 2Н2О. (142)
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Примем, что расход природного газа, подаваемого на каталитическое вос­
становление оксидов азота до элементарного азота, составляет Х нм3/ч.

состав природного газа

компонент CH4 C2H6 C3H8 C4H10 C5H12 N2 CO2

доля, об.% 92,79 5,12 0,39 0,19 0,15 1,13 0,23

С учетом гомологов в Х нм3/ч природного газа содержится метана (согласно 
уравнениям (138)–(141)):

V X X X

X X

CH4
0 9279 0 0512 2 0 0039 3

0 0019 4 0 0015 5

= ⋅ + ⋅ ⋅ + ⋅ ⋅ +

+ ⋅ ⋅ + ⋅ ⋅

, , ,

, , íííì ÷3 / .

Тогда в газе, поступающем в реактор каталитической очистки, содержится 
метана:

V X X X

X X

CH4
0 9279 0 0512 2 0 0039 3

0 0019 4 0 0015

= ⋅ + ⋅ ⋅ + ⋅ ⋅ +

+ ⋅ ⋅ + ⋅ ⋅

( , , ,

, , 555 76 88 3) , / .+ íì ÷

Согласно уравнениям (138)–(142), в газе, поступающем в реактор катали­
тической очистки, содержится кислорода:

V X X X

X

O2
0 0512 0 0039 2 0 0019 3

0 0015 4 0 5 1213

= ⋅ + ⋅ ⋅ + ⋅ ⋅ +

+ ⋅ ⋅ ⋅ +

( , , ,

, ) , ,0005 3íì ÷/ .

Согласно уравнению реакции (136), мольное соотношение [СН4] : [О2] состав­
ляет 0,5. Однако для поддержания в реакторе каталитической очистки восста­
новительной среды данное соотношение поддерживается в пределах 0,55–0,56. 
Тогда можно записать:

V V X X X

X X

CH O4
/ (( , , ,

, ,
2

0 9279 0 0512 2 0 0039 3

0 0019 4 0

= ⋅ + ⋅ ⋅ + ⋅ ⋅ +
+ ⋅ ⋅ + ⋅ 0000155 76 88 0 0512

0 0039 2 0 0019 3 0 0015

· ) , )/(( ,

, , ,

+ ⋅ +
+ ⋅ ⋅ + ⋅ ⋅ + ⋅

X

X X X ⋅⋅ + =4 0 5 1213 05 0 55) , , ) , .

Решая это уравнение относительно Х, получаем, что расход природного 
газа, подаваемого на каталитическое восстановление оксидов азота до элемен­
тарного азота, составляет 568,88 нм3/ч.

Тогда, согласно таблицам 51 и 55, расход газа на входе в реактор каталити­
ческой очистки составит:

VNO
âõ íì ÷.

. , / ;= 53 37 3

VO
âõ íì ÷
2

1213 05 3. , / ;=

VCH
âõ íì ÷

4
76 88 527 86 604 74 3. , , , / ;= + =

VC H
âõ
2 6

íì ÷. , / ;= 29 13 3



200 Глава 3. Расчеты материальных и тепловых балансов основных стадий получения азотной кислоты

VC H
âõ
3

íì ÷
8

2 22 3. , / ;=

VC H
âõ
4

íì ÷
10

1 08 3. , / ;=

VC5 12H
âõ íì ÷. , / ;= 0 85 3

VN
âõ
2

íì ÷. , , , , / ;= + + =5210 32 46 872 34 6 43 52 089 09 3

VH O
âõ
2

íì ÷. , , , / ;= + =1511 83 383 32 1895 15 3

VCO
âõ íì ÷

2
706 24 1 31 707 55 3. , , , / .= + =

Т а б л и ц а  55

состав и расход природного газа, подаваемого на каталитическое восстановление оксидов 
азота до элементарного азота

компонент нм3/ч об.% кг/ч мас.% кмоль/ч

CH4 527,86 92,79 377,12 86,36 23,57

C2H6 29,13 5,12 39,00 8,94 1,30

C3H8 2,22 0,39 4,40 1,01 0,10

C4H10 1,08 0,19 2,90 0,61 0,05

C5H12 0,85 0,15 2,88 0,63 0,04

N2 6,43 1,13 8,12 1,83 0,29

CO2 1,31 0,23 2,64 0,62 0,06

ВСЕГО: 568,88 100,00 437,06 100,00 25,41

Всего: 56 596,23 нм3/ч.
Поскольку для расчета процесса каталитической очистки хвостовых га­

зов от оксидов азота рассматриваются две основные суммарные реакции (136) 
и (137), то с использованием уравнений (138)–(141) необходимо выполнить 
пересчет расхода и состава газа на вещества, участвующие в реакциях (136) 
и (137) (табл. 56, 57).

Т а б л и ц а  56

расход и состав газа на входе в реактор каталитической очистки

компонент нм3/ч об.% кг/ч мас.% кмоль/ч

NO 53,37 0,09 71,40 0,10 2,38

O2 1213,05 2,14 1732,80 2,46 54,15

СН4 604,74 1,07 432,00 0,61 27,00

C2H6 29,13 0,05 39,00 0,06 1,30

C3H8 2,22 0,004 4,40 0,006 0,10
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компонент нм3/ч об.% кг/ч мас.% кмоль/ч

C4H10 1,08 0,002 2,90 0,004 0,05

C5H12 0,85 0,002 2,88 0,004 0,04

N2 52 089,09 92,04 65 111,48 92,61 2325,41

H2O 1895,15 3,35 1522,80 2,17 84,60

CO2 707,55 1,25 1389,96 1,98 31,59

ИТОГО: 56 596,23 100,00 70 309,62 100,00 2526,62

Т а б л и ц а  57

расход и состав газа на входе в реактор каталитической очистки (в пересчете на вещества, 
участвующие в реакциях (136) и (137))

компонент нм3/ч об.% кг/ч мас.% кмоль/ч

NO 53,37 0,09 71,40 0,10 2,38

O2 1233,34 2,18 1761,76 2,51 55,06

СН4 678,72 1,20 484,80 0,69 30,30

N2 52 089,09 92,00 65 111,48 92,60 2325,41

H2O 1854,50 3,28 1490,22 2,12 82,79

CO2 707,55 1,25 1389,96 1,98 31,59

ИТОГО: 56 616,57 100,00 70 309,62 100,00 2527,53

Массовый расход:
углеводородов (в пересчете на СН•	 4):

mCH
âõ

4
432 00 39 00 2 30 4 40 3 44

2 90 4 58 2 88 5 72

. , ( , / , /

, / , / )

= + × + × +

+ × + × ××× =16 484 80, / ;êã ÷

•O•	 2:

mO
âõ

2
1732 80 39 00 30 4 40 2 44

2 90 3 58 2 88 4 72

. , (( , / , /

, / , / )

= + + ⋅ +

+ ⋅ + ⋅ ⋅ 222 32 2 2 1761 76) / / , / ;⋅ = êã ÷

H•	 2O:

mÍ O
âõ

2
1522 80 39 00 30 4 40 2 44

2 90 3 58 2 88 4 72

. , (( , / , /

, / , / )

= − + ⋅ +

+ ⋅ + ⋅ ⋅⋅ ⋅ =2 18 2 1490 22) / , /êã ÷,

где 16; 30; 44; 58; 72; 2; 18; 32 — молярные массы СН4, C2H6, C3H8, C4H10, C5H12, 
Н2, H2O, O2 соответственно, г/моль.

Степень восстановления оксидов азота в реакторе составляет 95,00%. Тогда 
по уравнению реакции (137) расходуется:

NO:                                       71,40 ⋅ 0,95 = 67,83 кг/ч;•	
СН•	 4:                                    67,83 ⋅ 16/30/4 = 9,04 кг/ч;

П р о д о л ж е н и е  т а б л. 56
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образуется:
CO•	 2:                                   67,83 ⋅ 44/30/4 = 24,87 кг/ч;
N•	 2:                                   67,83 ⋅ 28 ⋅ 2/30/4 = 31,65 кг/ч;
H•	 2O:                                67,83 ⋅ 18 ⋅ 2/30/4 = 20,35 кг/ч,

где 16; 30; 44; 28; 18 — молярные массы СН4, NO, CО2, N2, H2O соответственно, 
г/моль.

По уравнению реакции (136) расходуется:
O•	 2:                                                     1761,76 кг/ч;
СН•	 4:                               1761,76 ⋅ 16/32/2 = 440,44 кг/ч;

образуется:
CO•	 2:                               1761,76 ⋅ 44/32/2 = 1211,21 кг/ч;
H•	 2O:                            1761,76 ⋅ 18 ⋅ 2/32/2 = 990,99 кг/ч.
В очищенных выхлопных газах содержится:
NO:                                       71,40 – 67,83 = 3,57 кг/ч;•	
O•	 2:                                     1761,76 – 1761,76 = 0,00 кг/ч
СН•	 4:                           484,80 – 9,04 – 440,44 = 35,32 кг/ч;
N•	 2:                               65 111,48 + 31,65 = 65143,13 кг/ч;
H•	 2O:                     1490,22 + 20,35 + 990,99 = 2501,56 кг/ч.
CO•	 2:                    1389,96 + 24,87 + 1211,21 = 2626,04 кг/ч.
Результаты расчетов заносим в таблицы материального баланса реактора 

каталитической очистки (табл. 58–59).

тепловой расчет реактора  
каталитической очистки

Целью теплового расчета реактора каталитической очистки является опре­
деление количества тепла, выделяющегося в результате протекания экзотер­
мических реакций, и температуры очищенных хвостовых газов на выходе из 
реактора.

приход тепла
В реактор каталитической очистки тепло вносится топочными газами, по­

догретыми неочищенными хвостовыми газами, природным газом для восста­
новления оксидов азота, а также выделяется в результате протекания экзотер­
мических реакций.

При расчете камеры сгорания реактора было определено тепло, вносимое 
в реактор каталитической очистки:

топочными газами — 5 369 954,08 кДж/ч;•	
подогретыми неочищенными хвостовыми газами — 31 729 155,87 кДж/ч;•	
природным газом для восстановления оксидов азота — 751 126,40 кДж/ч.•	
Тепло, выделяющееся в реакторе каталитической очистки в результате 

протекания экзотермических реакций:

Q H n H nf i i f i iõ ð
ê í

. . ( ( ) ) ( ( ) ),= ⋅ − ⋅∑ ∑∆ ∆0 0298 298

здесь ∆f iH0 298( )  — изменение стандартной энтальпии при образовании i­го 
вещества из простых веществ, термодинамически устойчивых при 101,325 кПа 
(1 атм) и 298 К (25°С), кДж/моль; n ni i

í ê,  — начальные и конечные количества 
i­го вещества, моль.
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изменение стандартной энтальпии при образовании вещества [20]

Вещество NO NO2 H2O СO2 CH4

DfН0(298), кдж/моль 91,26 34,19 –241,81 –393,51 –74,85

Вещество С2Н6 С3Н8 С4Н10 С5Н12 СO
DfН0(298), кдж/моль –84,67 –103,85 –126,15 –146,44 –110,53

Используя данные, представленные в таблице 60, можно рассчитать, что

Qх.р. = 22 421 418,70 кДж/ч.

Т а б л и ц а  60

тепловой баланс процесса каталитической очистки хвостовых газов от оксидов азота  
(в расчете на часовую производительность)

прихОд расхОд

статьи прихода мдж/ч % статьи расхода мдж/ч %

1)  Тепло, вносимое 
топочными газами 5369,95 8,91 1)  Тепло, уносимое 

очищенными 
хвостовыми газами

60 271,66 100,00
2)  Тепло, вносимое 

подогретыми 
неочищенными 
хвостовыми газами

31 729,16 52,64
ВСЕГО: 60 271,66 100,00

3)  Тепло, вносимое 
природным газом 
для восстановления 
оксидов азота

751,13 1,25

4)  Тепло химической 
реакции 22 421,42 37,20

ВСЕГО: 60 271,66 100,00

Общий приход тепла

Qприх = 5 369 954,08 + 31 729 155,87 +  
+ 751 126,40 + 22 421 418,70 = 60 271 655,05 кДж/ч.

расход тепла
Из реактора каталитической очистки тепло уносится очищенными хвосто­

выми газами, а также происходят частичные потери тепла в окружающую сре­
ду через стенку аппарата. Если не учитывать теплопотери, то количество теп­
ла, уносимого очищенными хвостовыми газами, равно общему приходу тепла 
в реактор.

Кроме того, количество тепла, уносимого очищенными хвостовыми газами, 
может быть рассчитано по формуле

Q c n tp i t iõ ã
âûõ

õ ã
âûõ

õ ã
âûõ

õ ã
âûõ. .

.
( ) . .

.
. .

.( ) ,
. .

.= ∑ ⋅( )
где ( )p ( )õ.ã.

âûõ.c i t  — теплоемкость i­го компонента хвостового газа при температу­
ре tõ.ã.

âûõ. , Дж/(моль⋅К); niõ.ã.
âûõ.  — количество i­го компонента хвостового газа, 

кмоль/ч; tõ.ã.
âûõ.  — температура хвостовых газов на выходе из реактора, °С.
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Зная количества компонентов хвостового газа (табл. 60), а также сред­
ние теплоемкости компонентов (Дж/(моль⋅К)) в интервале температур –0–t°C 
(уравнения (76)–(79), (121), (126)), количество тепла, уносимое хвостовыми га­
зами, может записать в следующем виде:

60 271655 05 29 33 0 003855 273

58 660
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.) ) , ( , , ( )
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+ ⋅ + + ⋅ + −
−

273 0 12 14 32 0 07466 273

0 0000174

2 t
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t
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854 000
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Решая это уравнение относительно tõ.ã.
âûõ.,  можно определить температуру 

очищенного хвостового газа на выходе из реактора каталитической очистки, 
которая составляет 721°С.

теплоемкости компонентов хвостового газа на выходе из реактора каталитической очистки 
(согласно уравнениям (76)–(79), (121), (126))

компонент NO NO2 CH4 N2 H2O CO2

теплоемкость, дж/(моль⋅к) 33,102 50,814 71,311 32,124 40,679 52,261

Результаты расчетов заносим в таблицу 60. Тепловой баланс процесса ка­
талитической очистки хвостовых газов от оксидов азота в расчете на 1 т моно­
гидрата азотной кислоты представлен в таблице 61.

Т а б л и ц а  61

тепловой баланс процесса каталитической очистки хвостовых газов от оксидов азота  
(в расчете на 1 т моногидрата азотной кислоты)

прихОд расхОд

статьи прихода мдж/т % статьи расхода мдж/т %

1)  Тепло, вносимое 
топочными газами 354,42 8,91 1)  Тепло, уносимое 

очищенными 
хвостовыми газами

3977,92 100,00
2)  Тепло, вносимое 

подогретыми 
неочищенными 
хвостовыми газами

2094,12 52,64
ВСЕГО: 3977,92 100,00

3)  Тепло, вносимое 
природным газом 
для восстановления 
оксидов азота

49,57 1,25

4)  Тепло химической 
реакции 1479,81 37,20

ВСЕГО: 3977,92 100,00



2074.1.  Катализаторные сетки для окисления аммиака 

сОВершенстВОВание 
прОизВОдстВа азОтнОй кислОты

4.1.  катализатОрные сетки для Окисления 
аммиака

на смену применяемым в течение длительного времени сет­
кам с диаметром проволоки 0,092 мм, размером стороны ячейки 0,22 мм и чис­
лом ячеек 1024 шт./см2 (рис. 1) были разработаны вязаные катализаторы с бо­
лее сложным плетением, основными преимуществами которых являются:

увеличение поверхности катализатора;•	
увеличение степени конверсии и производительности;•	
снижение «проскока» аммиака;•	
повышение прочности на разрыв;•	
уменьшение вероятности аварий;•	
увеличение срока пробега;•	
снижение потерь металла;•	
возможность моделирования индивидуальных конструктивных решений •	
для конкретного агрегата.
Вязаные катализаторы имеют объемную, рыхлую структуру, поэтому ре­

агентный газ легко взаимодействует с ними. Улучшение каталитических ха­
рактеристик вязаных катализаторов достигается за счет неплотного плетения, 
но при этом не требуется увеличения количества сеток, необходимых для того, 
чтобы достичь эквивалентного веса. Важной особенностью вязаного материала 
является то, что в отличие от тканой сетки, точки пересечения проволок более 
доступны для столкновения с газом. Потеря каталитической площади на тка­
ной сетке из­за экранирования (маскирования) на точках пересечения состав­
ляет 10% от общей теоретически имеющейся площади. Таким образом, стало 
возможным использовать более легкие по весу вязаные пакеты для достиже­
ния одинаковых результатов.

Отличия вязаных сеток от тканых состоят в том, что:
они изготавливаются из более тонкой проволоки (диаметром менее •	
0,092 мм); следовательно, имеют меньший вес, что приводит к снижению 
вложений платиноидов;
могут изготавливаться различных типов, в результате чего пакеты сеток •	
приобретают значительно бóльшую реакционную поверхность и высокую 
эластичность, что приводит к улучшению основных эксплуатационных ха­
рактеристик.

Г
л

а
в

а
 

4
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Компания «Джонсон Матти» разработала технологию вязаных сеток 
в 1990 г. как альтернативу технологии тканых сеток. В настоящее время раз­
работано несколько типов вязаных сеток [35].

«нитро-лок» (рис. 52, 1)
Данный тип катализаторных сеток предназначен для установок, на кото­

рых главным требованием является прочность и эксплуатационная гибкость. 
Особая прочность вязаной структуры достигается за счет сокращения цен­
тральной петли и создания более равномерной структуры, что увеличивает 
прочностные характеристики на 40%. Преимуществом «Нитро­Лок» перед 
другими катализаторами является то, что он сохраняет способность к растяже­
нию, хотя при этом обладает повышенной сопротивляемостью перемещению 
ячеек сетки в первых фазах смещения. При этом катализаторная сетка сохра­
няет свою развитую структуру. Это явное преимущество для агрегатов, на ко­
торых возможны незапланированные остановки, сопровождающиеся резкими 
перепадами давления. «Нитро­Лок» предназначается преимущественно для 
использования в агрегатах под средним и высоким давлением.

рис. 52
Вязаные катализаторные сетки производства компании «Джонсон Матти»:

1 — «Нитро­Лок»; 2 — «Про­Лок»; 3 — «Хай­Лок»; 4 — «Про­Лайт» [35].

«про-лок» (рис. 52, 2)
«Про­Лок» был специально разработан для использования в установках, ра­

ботающих под низким и атмосферным давлением. Использование стандартных 
видов вязаных катализаторов может приводить к проскоку аммиака и после­
дующему образованию нитрата аммония. Причиной этого процесса является 
то, что в стандартных катализаторах доля открытой поверхности значитель­
но выше. Так, в тканых она составляет 65%, в традиционных вязаных 74%, 
а конструкция «Про­Лок» обеспечивает уменьшение открытой поверхности до 
55%. Важно, чтобы для избежания проскока аммиака поверхностная реакция 
была практически мгновенной. Использование сетки типа «Про­Лок» с высо­
кой степенью эффективности обеспечивает это условие, увеличивая время кон­
такта и, следовательно, степень конверсии [35].

«хай-лок» (рис. 52, 3)
Условия эксплуатации установок по производству азотной кислоты под вы­

соким давлением значительно отличаются от условий эксплуатации установок 
под средним и низким давлением. Они обусловливают более высокие скорости 
движения газов, укороченные пробеги, снижение степени конверсии аммиака 
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и повышение потерь металла. Катализатор «Хай­Лок» предназначен для мини­
мизации действия вышеперечисленных негативных факторов на установках 
высокого давления.

«Хай­Лок» обычно эффективно используют в сочетании с сетками «Нитро­
Лок». Сетку «Хай­Лок» устанавливают первой в пакете. Благодаря более глу­
боко развитой структуре, катализатор «Хай­Лок» улучшает конверсию за счет 
увеличения степени взаимодействия газа на единицу сечения контактного аппа­
рата. Это достигается за счет снижения линейной скорости потока газа и увели­
чения возможности контакта газа с поверхностью катализатора. Общие потери 
металла катализатора зависят от давления, температуры и линейной скорости 
потока газа. Поскольку сетка «Хай­Лок» снижает линейную скорость, также 
снижается и степень потерь металла. Таким образом, увеличивается степень кон­
версии аммиака в оксиды азота с увеличением срока службы катализатора [35].

«про-лайт» (рис. 52, 4)
«Про­Лайт» обеспечивают такую же плотность, как «Про­Лок», однако 

с использованием проволоки большего сечения без увеличения стоимости вло­
жения [35].

«эко-кат»
«Эко­Кат» содержит в катализаторном пакете сетки с высоким содержани­

ем палладия с целью снижения вложения платины (при сохранении степени 
конверсии).

В России вязаные катализаторные сетки для азотной промышленности из 
сплавов на основе платины с марта 2004 г. выпускает «Красноярский завод 
цветных металлов имени В. Н. Гулидова» (ОАО «Красцветмет») [32], [34]. Дан­
ная технология была закуплена у английской фирмы «Джонсон Матти», лиде­
ра мирового рынка. Выпускается три вида плетения сеток, которые специаль­
но спроектированы для максимальной эффективности проведения процессов 
окисления аммиака:

«Нитро­Лок»;•	
«Про­Лок»;•	
«Хай­Лок».•	
В качестве сырья используются аффинированные металлы, что повышает 

прочностные характеристики конечного продукта: платина — 99,95%; палла­
дий — 99,95%; родий — 99,95%.

При изготовлении используются шесть базовых сплавов [32], [34].
Сплав Pt/Rh­95/5 — наиболее эффективен для получения высокого показа­

теля конверсии, однако его прочностные характеристики наименьшие во всей 
линейке предлагаемых сплавов.

Сплав Pt/Rh­92/8 — обладает повышенной прочностью и достаточно высо­
кой конверсионной способностью.

Сплав Pt/Rh­90/10 — обладает максимальной прочностью из всех имею­
щихся сплавов, особенно устойчив при повышенных температурах.

Сплав Pt/Pd/Rh­90/5/5 — удачно сочетает в себе хорошие прочностные ха­
рактеристики и высокий уровень конверсионной способности.

Сплав Pt/Pd/Rh/81/16/3 — наиболее широко используемый в настоящее 
время; сетки, изготовленные из этого сплава, устанавливаются внизу пакета; 
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позволяет оптимизировать стоимость катализаторного пакета, является анало­
гом сплава Pt/Pd/Rh/Ru/81/15/3,5/0,5.

Как базовые для изготовления катализаторных сеток предлагаются три 
диаметра проволоки — 60, 76, 82 мкм. Но для оптимизации пакета возможно 
получение любого диаметра проволоки в диапазоне 50–92 мкм. Номинальный 
допуск составляет 0,3 мкм. В технологическом процессе производства исполь­
зуется полимерная нить, которая растворяется в кислотах, и после промывки 
сетка направляется на выжигание в пламени водородной горелки. Данная опе­
рация одновременно является химической активацией сетки, что позволяет 
сразу устанавливать ее в агрегат без дополнительной активирующей химиче­
ской или термической обработки.

Компании «Джонсон Матти» и ОАО «Красцветмет» производят также сетки 
для улавливания платины на основе палладия, которые широко используются 
с момента их разработки в конце 1960­х гг. [32], [34]. Со времени внедрения их 
состав постепенно несколько изменился. Первоначальный сплав (20% золота, 
80% палладия) был впоследствии заменен либо чистым палладием, либо спла­
вом, содержащим 95 мас.% палладия. Вначале степень улавливания платины 
составляла обычно 50–70%, однако в настощее время на большинстве устано­
вок достигаются показатели 70–80% [32], [34], [35].

ОАО «Красцветмет» выпускает как индивидуальные палладиевые сетки 
(95% Pd) из сплавов Pd­Au, Pd­Ni, Pd­W, так и полностью собранные системы, 
которые обеспечивают быструю установку и снятие, а также бóльшую простоту 
обращения и транспортировки на производственную площадку.

Уловительный пакет при его установке дополнительно помогает работе ка­
тализатора, обеспечивая лучшие эксплуатационные характеристики во время 
работы установки. Образование потерь металла в процессе производства про­
исходит по следующему механизму: в процессе окисления аммиака платина 
теряется в основном за счет процесса испарения, однако механические потери 
также могут быть важной составляющей общих потерь. Степень механических 
потерь зависит от состояния установки. В среднем на них приходится от 20 до 
25% общих потерь [32], [34], [35].

Палладий окисляется при температурах ниже 750°С и восстанавливается 
при более высоких температурах до металла.

2Pd + O2 = 2PdO ниже 750°С;

2PdO = 2Pd + O2 выше 750°С;

2Pd + PtO2 = Pt + 2PdO.

Оксид платины (PtO2), утерянный из каталитических сеток, восстанавлива­
ется в металлическую платину и осаждается на поверхности палладиевых сеток. 
Платина сплавляется с палладием, образуя твердый раствор [32], [34], [35].

Разработкой и производством каталитических систем для окисления амми­
ака в производстве азотной кислоты в России занимается также ОАО «ЕЗОЦМ» 
(«Екатеринбургский завод по обработке цветных металлов») [6], [31]. Работы 
по усовершенствованию этой продукции и расширению ее ассортимента здесь 
ведутся по следующим направлениям [6], [31]:
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выпуск сеток из сплава Pd­10%Au для улавливания платины, испаряю­•	
щейся с катализатора;
электрохимическая активация поверхности катализаторных сеток;•	
производство пакетов для улавливания платины, конструкция пакета за­•	
висит от типа аппарата окисления аммиака;
производство вязаных катализаторных сеток;•	
разработка каталитических систем для конкретных агрегатов с учетом тре­•	
бований потребителей к составу сплавов и сроку эксплуатации.
Химический состав сплавов, используемых для изготовления катализатор­

ных и улавливающих сеток, приведен в таблице 62.

Т а б л и ц а  62

химический состав сплавов, используемых ОаО «езОцм» для изготовления  
катализаторных и улавливающих сеток (основные компоненты) [6], [31]

№ 
п/п марка сплава

химический состав, %

Pt Pd Rh Ru W Y

1 ПлПдРд­4­3,5 92,5 ± 0,3 4,0 ± 0,2 3,5 ± 0,2

2 ПлПдРдРу­15­3,5­0,5 81,0 ± 0,7 15,0 ± 0,5 3,5 ± 0,4 0,5 ± 0,3

3 ПлРд­7,5 92,5 ± 0,3 7,5 ± 0,2

4 ПлРд­5 95,0 ± 0,3 5,0 ± 0,3

5 ПлРд­8 92,0 ± 0,2 8,0 ± 0,2

6 ПлРд­10 90,0 ± 0,3 10,0 ± 0,3

7 ПлПдРд­5­5 90,0 ± 0,3 5,0 ± 0,2 5,0 ± 0,2

8 ПдВ­5 94,0–95,5 4,30–5,97 0,03–0,20

В России для окисления аммиака на агрегатах высокого давления УКЛ­7 
(7,3 атм) и среднего давления АК­72 (3,5 атм) применяется катализаторная 
сетка из сплава № 2, на агрегатах низкого давления (1 атм) — из сплава № 1. 
В агрегатах получения синильной кислоты и гидроксиламисульфата исполь­
зуется катализатор состава № 3. За рубеж изготавливаются сетки из сплавов 
№ 4–7. Сплав № 8 на основе палладия применяется для сеток, улавливающих 
платину.
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На рисунке 53 [6], [31] приведены фотографии тканой и вязаной катали­
заторных сеток из сплава марки ПлПдРдРу­15­3,5­0,5 после эксплуатации на 
агрегате УКЛ­7 в течение 2920 и 2885 часов соответственно.

рис. 53
Структура тканой и вязаной катализаторных сеток из сплава марки ПлПдРдРу­15­3,5­0,5 

после эксплуатации на агрегате УКЛ­7 в течение 2920 и 2885 ч соответственно [6], [31]

Для снижения потерь платины при получении азотной кислоты на агрега­
тах высокого и среднего давления ОАО «ЕЗОЦМ» разработало и производит 
пакеты для улавливания платины, состоящие из сеток­уловителей из сплава 
ПдВ­5 (табл. 62) и разделительных сеток из жаростойкой стали. В таблице 63 
приведены технические характеристики пакетов­уловителей для агрегатов 
УКЛ­7 и АК­72 [6], [31].

Т а б л и ц а  63

технические характеристики пакетов-уловителей

тип агрегата
Вес палладиевых сеток, кг

пробег, тыс. ч. кол-во уловленной Pt, кг
общий Pd

УКЛ­7 (7,3 атм) 6,0–6,5 5,7–6,2 3–4 2,5–3,2

АК­72 (3,5 атм) 19,5–20,5 18,5–19,5 4,8–5,1 6,0–7,0

каталитические системы
На ОАО «ЕЗОЦМ» при участии ООО «АЛВИГО­М» были созданы новые 

каталитические системы для агрегатов УКЛ­7 и АК­72. Конструкции, техни­
ческие характеристики и результаты эксплуатации этих систем приведены на 
рисунках 54 и 55 и в таблице 64 [6], [31].

1. Каталитическая система № 1:
катализатор: вязаные сетки — 13 700 г, диаметр сеток — 1700 мм;•	
уловитель: тканые сетки — 6050 г, диаметр сеток — 1640 мм.•	
Содержание металлов платиновой группы в каталитической системе, г:
Pt — 11097;•	
Pd — 7802,5;•	
Rh — 479,5;•	
Ru — 68,5.•	
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Потери драгметаллов: 95–110 мг/т мнг., в том числе Pt и Rh 30–
50 мг/т мнг.

Конверсия: 92–94%.
Срок эксплуатации: 3000–3500 ч.

1 2

рис. 54
Новые каталитические системы для агрегатов УКЛ­7:

1 — каталитическая система № 1; 2 — каталитическая система № 2.

Т а б л и ц а  64

технические характеристики и результаты эксплуатации новых каталитических систем [6], [31]

модификация 
системы

Вес драгметаллов в системе, кг пробег, 
ч

степень 
конверсии, 

%

потери 
драгметаллов, 

мг/т
сумма Pt Rh Pd Ru Pt + Rh общие

Агрегат УКЛ­7, ∅ 1700 мм

Базовая 1 24,7 20,0 0,9 3.7 0,12 2880 92,5 140 158

1 19,8 10,1 0,5 8,4 0,04 3949 93,1 50 107

2 18,3 10,0 0,4 7,8 0,05 3409 93,6 42 94

Агрегат УКЛ­7, ∅ 1930 мм

Базовая 2 23,6 19,1 0,8 3,50 0,12 5180 91,3 108 128

3 18,3 9,6 0,4 8,2 0,04 4600 91,8 38 92

Агрегат АК­72, ∅ 3900 мм (на 1 окислитель)

Базовая 3 75,0 60,8 2,6 11,3 0,38 4800 95,0 110 130

4 66,2 38,2 1,6 26,2 0,24 4959 95,3 15 54

5 59,6 32,9 1,4 25,0 0,20 4959 95,8 15 54

6 59,9 34,9 1,4 23,5 0,07 5319 96,0 28 69
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2. Каталитическая система № 2:
катализатор: вязаные сетки — 12 330–13 700 г, диаметр сеток — 1700 мм;•	
уловитель: тканые сетки — 6050 г, диаметр сеток — 1640 мм;•	
оксидная блочная насадка.•	
Содержание металлов платиновой группы в каталитической системе, г:
Pt — 9978,3–11 097;•	
Pd — 7597,0–7802,5;•	
Rh — 431,6–479,5;•	
Ru — 61,7–68,5.•	
Потери драгметаллов: 90–100 мг/т мнг., в т. ч. Pt и Rh 30–45 мг/т мнг.
Конверсия: 92–94%.
Срок эксплуатации: 3200–3600 ч.
3. Новые каталитические системы 

для агрегатов АК-72 (рис. 55):
катализатор: тканые или вязаные •	
сетки 41 000 г; диаметр сеток — 
3900 мм;
уловитель: тканые сетки — 20 040 г, •	
диаметр сеток — 3800 мм.
Содержание металлов платиновой 

группы в каталитической системе, г:
Pt — 33 210;•	
Pd — 25 190;•	
Rh — 1435;•	
Ru — 205.•	
Потери драгметаллов: 60 мг/т мнг., 

в том числе Pt и Rh 25 мг/т мнг.
Конверсия: 95%.
Срок эксплуатации: 5000 ч.
Эти системы, благодаря применению активированных катализаторных се­

ток из проволоки диаметром 0,076 мм, пакетов­уловителей и оксидной блоч­
ной насадки (для агрегатов УКЛ), имеют существенные преимущества по срав­
нению с применявшимися ранее [6], [31]:

исходный вес благородных металлов снизился на 20%;•	
вложения дорогостоящих платины и родия сократились в 2 раза;•	
прямые эксплуатационные потери благородных металлов уменьши­•	
лись в 1,4–2,2 раза, в том числе потери платины и родия сократились 
в 3–13 раз;
возросла продолжительность эксплуатации, при сохранении на том же •	
уровне или росте степени конверсии аммиака.
Продолжается разработка математических моделей процесса окисления 

аммиака. Так, в работах [2], [5] представлена математическая модель окисле­
ния аммиака на тканых и вязаных платиноидных сетках с различной толщи­
ной нити и плотностью вязки. Авторами установлен неоднозначный характер 
реакционного поведения каталитических систем с тканевыми и вязаными 
сетками. Эффективность единицы поверхности редко и плотно вязаных сеток 

рис. 55
Новые каталитические системы для 

агрегатов АК­72
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в реакции окисления аммиака может быть выше или ниже, чем у тканых сеток. 
Изменение эффективности единицы наружной поверхности платиноидных се­
ток зависит от степени взаимного влияния на каталитический процесс явлений 
переноса и реакций гомогенного восстановления оксида азота аммиаком. При 
анализе эффективности платиноидных вязаных сеток показана целесообраз­
ность использования в процессе окисления аммиака плотновязаных сеток, ко­
торые имеют значительно более высокое значение коэффициента массообмена 
с газовым потоком, чем редкие сетки.

4.2.  дВухступенчатая система Окисления 
аммиака В прОизВОдстВе азОтнОй кислОты

Основными недостатками платинового катализатора являются его высокая 
стоимость, склонность к разрушению при температурах конверсии под воздей­
ствием реакционной смеси и подверженность влиянию большого количества 
ядов [16], [26]. Это приводит к потерям дорогостоящего катализатора и сни­
жению выхода NO. Поэтому вложения и потери платины являются важными 
экономическими показателями работы агрегатов по производству азотной кис­
лоты. Поиск эффективных оксидных катализаторов для процесса окисления 
аммиака продолжается. Оксид железа (III) является одной из перспективных 
основ неплатиновых катализаторов. Так, исследованы каталитические свойства 
систем Fe2О3 — Y2О3, Fe2О3 — Bi2О3, Fe2О3 — Ga2О3, Fe2О3 — Se2О3, оксида ко­
бальта, активированного оксидами лантана и церия и др. [1], [8]–[16], [26], [27].

С целью снижения первоначальной массы платиноидного катализатора 
и сокращения его безвозвратных потерь в производстве азотной кислоты при­
меняется двухступенчатое окисление аммиака, когда часть платиноидных ка­
талитических сеток заменяется оксидным, не содержащим драгоценных метал­
лов катализатором из недорогого и доступного сырья [1], [16], [26], [27], [29].

Начиная с 1960­х гг. способ двухступенчатого окисления аммиака (одна 
платинородиевая сетка + слой оксидного катализатора) был внедрен практи­
чески во всех производствах азотной кислоты бывшего СССР, где конверсия 
аммиака производилась под атмосферным давлением [1], [16]. При этом перво­
начальная масса загружаемых платиноидов была снижена на 50%, а безвоз­
вратные потери — не менее чем на 25% при сохранении степени конверсии ам­
миака до оксида азота на уровне проектной.

В 70­х гг. был создан оксидный катализатор и отработаны условия его приме­
нения в агрегатах производства азотной кислоты с конверсией при повышенном 
давлении (до 1 МПа) [26]. В качестве второй ступени использовали оксидный таб­
летированный (5–6×5–6 мм) или экструдированный (диаметром 5–6 мм, длиной 
до 15 мм) катализатор. Для формирования слоя катализатора применяли специ­
альные корзины. Такая система позволяла снизить начальную массу платиноид­
ного катализатора на 20–25%, а безвозвратные потери платины на 15%.

Однако использование гранулированного оксидного катализатора было со­
пряжено с рядом трудностей, так как сам катализатор обладал недостаточной 
механической прочностью, иногда содержал довольно много пыли, а его загруз­
ка в контактный аппарат требовала наличия специальной корзины [16], [26]. 



216 Глава 4. Совершенствование производства азотной кислоты

Централизованное производство корзин не было организовано, а корзины, из­
готовленные кустарным способом, являлись несовершенными, что в конечном 
счете приводило к просыпи гранул в котел и байпасам газового потока из­за 
прогара и прорыва нихромовой сетки дна корзины. Кроме того, нерегулярному 
зернистому слою присущи неравномерность толщины, а отсюда байпасы пото­
ка газа, неоднородность поля скоростей газового потока, как в самом слое, так 
и в слое платиноидных сеток первой ступени [27].

Разработке и внедрению в промышленность неплатиновых катализато­
ров сотовой структуры для окисления аммиака, а также двухступенчатой ка­
талитической системы окисления аммиака посвящен ряд работ [3], [4], [27]. 
Благодаря использованию на второй ступени оксидного катализатора сото­
вой структуры вместо таблетированного, во­первых, отпадает необходимость 
применения специальной корзины для формирования слоя катализатора, во­
вторых, высокая механическая прочность катализатора, стойкость к тепло­
вым ударам, а также отсутствие пыли создают однородные условия для филь­
трации аммиачно­воздушной смеси (АВС) через слой катализатора. Благодаря 
однородной проницаемости слоя сотового катализатора выравнивается поле 
АВС через платиноидные сетки и, наконец, слой сотового катализатора харак­
теризуется низким гидравлическим сопротивлением [27].

Система успешно эксплуатируется в агрегатах азотной кислоты с конвер­
сией под давлением 0,716 МПа. При этом обеспечивается снижение начальной 
массы платинородиевого катализатора на 25–33%, сокращение потерь плати­
ноидов не менее чем на 15% и достижение гарантированной среднеэксплуата­
ционной степени конверсии аммиака до оксидов азота на уровне показателя 
процесса с использованием чистого платиноидного катализатора. Разработка 
и освоение производства катализатора второй ступени типа ИК­42­1 (рис. 56) 
были осуществлены Институтом катализа им. Г. К. Борескова СО РАН [27].

рис. 56
Катализатор ИК­42­1

Во время эксплуатации платиноидных сеток в качестве катализатора окис­
ления аммиака происходит изменение их состояния, в том числе величины по­
верхности, селективности, а также массы [1], [16], [26], [29]. Эти параметры 
в значительной степени зависят от технологических условий эксплуатации 
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катализатора, длительности пробега 
сеток и конструктивных особенностей 
контактных аппаратов, в которых про­
текает процесс окисления аммиака.

Количество аммиака, перерабаты­
ваемое каждой сеткой каталитического 
пакета в агрегатах УКЛ­7, приведено на 
рисунке 57 [33]. Видно, что первые три 
сетки по ходу ABC перерабатывают до 
80% поступившего аммиака, на следую­
щих по ходу ABC четырех сетках перера­
батывается до 18% аммиака, а на осталь­
ных пяти — всего 2%. Таким образом, 
вытекает целесообразность применения 
вместо последних по ходу АВС плати­
ноидных сеток второй каталитической 
ступени с оксидным катализатором, не 
содержащим драгоценных металлов.

При разработке сотового катализатора важнейшими параметрами являют­
ся размер единичного канала и высота слоя катализатора. Геометрические ха­
рактеристики сотового катализатора должны обеспечивать отсутствие проско­
ка аммиака при уменьшенном количестве сеток. В таблице 65 представлены 
геометрические характеристики сотового катализатора второй ступени, обе­
спечивающие степень конверсии аммиака на уровне 93% при использовании 
8 сеток (вместо 12) на первой ступени окисления [27].

Т а б л и ц а  65

расчетные характеристики слоя катализатора сотовой структуры на второй ступени 
окисления аммиака агрегата укл-7 [27]

размер единичного 
канала, мм

Высота слоя сотового 
катализатора, м Объем загрузки, м3 гидравлическое 

сопротивление, па

1×1 0,020 0,04 70
2×2 0,045 0,09 90
3×3 0,081 0,16 122

3,5×3,5 0,090 0,18 123
4×4 0,120 0,20 144
5×5 0,150 0,30 120

Таблетированный катализатор слоем 100–120 мм (при массе 250–350 кг) 
имеет сопротивление 0,01–0,02 МПа, а катализатор сотовой структуры в за­
висимости от размера каналов и высоты слоя обеспечивает по крайней мере 
в 100 раз меньшее сопротивление [27].

Таким образом, применение сотового катализатора позволяет при сохране­
нии технологических показателей процесса снизить вложения платиноидов до 
50% и потери платиноидов до 35%. При этом не требуется реконструкции су­
ществующих контактных аппаратов и использование специальных корзин для 
формирования слоя [27].

рис. 57
Зависимость общей степени 

превращения NH3 от положения сетки 
в комплекте [33]
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4.3.  снижение ВыбрОсОВ Оксида азОта (I) 
на устанОВках пО прОизВОдстВу 
азОтнОй кислОты

Парниковый эффект представляет собой природный феномен. Без него 
температура на поверхности Земли была бы около –15°С и жизнь в том виде, 
в котором мы ее представляем, была бы невозможной. Основным парниковым 
газом является водяной пар, составляющий около 60% общего эффекта поте­
пления (табл. 66). К другим парниковым газам природного происхождения от­
носятся диоксид углерода, озон, N2O и метан.

Т а б л и ц а  66

парниковые газы

парниковый газ концентрация в 
атмосфере, об.% эффект потепления, °с Вклад в парниковый 

эффект, %

Водяной пар 2,6 20,6 62

CO2 0,0367 7,4 22

Озон 3.10–4 2,4 7

N2O 0,3.10–4 1,4 4

Метан 1,7.10–4 0,8 2,5

Концентрация парниковых газов в атмосфере продолжает расти. Отличи­
тельной особенностью оксида азота (I) является то, что он имеет высокий по­
тенциал глобального потепления, равный 310. Это означает, что одна тонна 
выброса N2O вызывает такое же глобальное потепление, как и 310 т диоксида 
углерода.

В установках по производству азотной кислоты оксид азота (I) образуется 
как нежелательный, невидимый побочный продукт каталитического окисле­
ния аммиака воздухом на платиново­родиевых сетках. Поскольку N2O являет­
ся сильнейшим парниковым газом и участвует в разрушении озонового слоя, 
то существует необходимость в технологических, снижающих выбросы оксида 
азота (I) установках по производству азотной кислоты.

Оксид азота (I) и молекулярный азот являются нежелательными побочны­
ми продуктами в ходе каталитического окисления аммиака (реакции (2) и (3)). 
После катализаторных сеток N2O образуется за счет реакций между неконвер­
тированным аммиаком и оксидом азота (II). Палладий, применяемый в улови­
тельных сетках, которые обычно устанавливаются под катализаторными сет­
ками для улавливания платины, катализирует эти реакции.

Количество образующегося N2O зависит от рабочих условий, а также от со­
стояния и типа сеток. При использовании среднего давления и новых сеток до 
1,5% общего количества аммиака может быть конвертировано в оксид азота (I), 
в результате чего его концентрация в выхлопном газе составляет до 100 млн–1. 
В конце цикла использования сетки концентрация N2O может увеличиваться 
до 1500 млн–1, что соответствует конверсии 2,5%­ного аммиака или 9 кг N2O/т 
товарной HNO3. Быстрое увеличение концентрации оксида азота (I) может сви­
детельствовать о повреждении сеток и проскоке аммиака.
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Существуют три основных метода снижения уровня выбросов N2O на раз­
личных этапах технологического процесса:

1) модификация сеток для окисления аммиака с целью снижения образова­
ния N2O путем подавления нежелательных побочных реакций во время окис­
ления аммиака;

2) разложение N2O сразу после образования в катализаторной корзине, рас­
положенной под металлическими сетками для окисления аммиака; в этой вы­
сокотемпературной зоне устанавливается селективный катализатор разложе­
ния N2O;

3) удаление N2O из потока хвостовых газов абсорбционной колонны в новом 
отдельном реакторе.

Один из подходов — изыскание возможностей повышения селективности 
применяемых в настоящее время катализаторов окисления аммиака.

Второй путь заключается в отказе от платино­родиевого катализатора 
и замене его на кобальтовый, который в настоящее время еще недостаточно 
активен. Большинство вторичных методов снижения выбросов основано на 
использовании катализаторов в зоне ниже сеток окисления аммиака, где тем­
пература, а следовательно, и химическая активность выше. При этих темпе­
ратурах N2O подвергается разложению на катализаторах, которые находятся 
под сетками. Один из перспективных катализаторов разложения представ­
ляет собой композицию соединений лантана, церия и кобальта, в котором 
кобальт заблокирован в матрице жаропрочных оксидов редкоземельных ме­
таллов, так как чистый оксид кобальта Co3O4 при температуре выше 830°С 
превращается в неактивный.

Снижение выбросов на третьем этапе заключается в том, что оксид азота (I) 
может быть удален из отходящего газа после абсорбционной колонны. Очист­
ка хвостовых газов в производстве азотной кислоты осуществляется методами 
каталитического разложения или восстановления оксидов азота до элементар­
ного азота [1], [16], [26], [29].

Каталитическое разложение оксида азота (I) на металлических поверхно­
стях осуществляется обычно при повышенных температурах (выше 400°С). 
Чаще в качестве катализатора используется платина, применяются также пал­
ладий, серебро, золото, германий, рутений, нанесенные на носитель — оксид 
металла, такой как Al2O3, SiО2, TiО2, ZnO, или ZrО2 [30]. Так как активность 
катализаторов из благородных металлов для разложения оксида азота (I) зна­
чительно уменьшается в присутствии кислорода, NOх и паров воды, каждый из 
которых присутствует в хвостовом газе, то использование этих катализаторов 
в производстве азотной кислоты весьма проблематично. При разложении N2О 
на простых оксидных катализаторах активность оксидов уменьшается в ряду: 
Rh2O3 > IrО2 > CaO > SrO > HfО2 > Fe2O3 > NiO > ThО2 > MnО2 > SеО2 > CeО2 > 
> MgO > Cr2О3 > ZnO > Ga2О3 > BeO > Al2О3 > TiО2 [30].

Анализируя литературные данные, можно заключить, что наибольшую ак­
тивность проявляют оксиды переходных металлов VIII группы (Rh, Ir, Co, Fe, 
Ni) и группы меди. Умеренную активность обнаруживают оксиды переходных 
металлов I–VII групп (Mn, Ce, Th, Cr), оксиды металлов II группы (Mg, Zn, Cd), 
а также SnО2. Интересно, что среди умеренно активных оксидов значительное 
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количество веществ состава MeО2: MnО2, SnО2, СеО2, ZrО2, ThО2. Малоактивные 
оксиды металлов главных подгрупп — Al, Ga, Be, Sb, Si, Ge, а также высшие 
оксиды Ti, U, W. Значительное количество исследований по разложению N2O 
на сложных оксидных катализаторах относится к контактам шпинельного 
типа, а также к твердым растворам [30].

4.4.  гетерОгеннОе Окисление мОлекулярнОгО 
азОта нитрОзных газОВ

Кислородные соединения азота в промышленности получают в основном 
окислением аммиака (рис. 58, схема 1), который образуется в процессе ката­
литического восстановления молекулярного азота водородом при повышенных 
давлениях и температурах [29].

Прямое окисление азота кислородом в плазме (рис. 58, схема 2) и на ката­
лизаторе (рис. 58, схема 3) в промышленности не освоено ввиду высоких энер­
гетических затрат и нетехнологичности процессов на данном уровне развития 
техники.

Несмотря на широкомасштабное освоение процесса связывания азота через 
аммиак, актуальность решения проблемы получения соединений азота требу­
ет поиска альтернативных путей [17]–[19]. Одним из направлений является 
способ окисления молекулярного азота его кислородными соединениями при 
повышенных, но приемлемых для технологии температурах (см. рис. 58, схе­
ма 4) [17]–[19]. Преимущества этого способа следуют из параметров процессов, 
приведенных на рисунке. В работах [17]–[19] была проведена термодинамиче­
ская оценка процессов, протекание которых возможно в системе HNО — NО — 
NO — N2 — О — H2О при повышенных температурах.

Известно, что практически все кислородные соединения азота (HNO3 NО2, 
NO, N2O5, N2О4, N2O3) обладают окислительными свойствами [1], [16], [26], [29]. 

В газовой фазе, в соответствии с тер­
модинамическим равновесием, HNО3

может существовать до температуры 
280–300°С. Однако при определен­
ных условиях молекула HNО3 обна­
руживается в газовой фазе вплоть до 
900–1000°С [17]–[19].

С целью обоснования возмож­
ности протекания окисления моле­
кулярного азота его кислородными 
соединениями были выполнены рас­
четы величин тепловых эффектов, 
изобарно­изотермических потенциа­
лов и констант равновесия реакций 
окисления азота парами HNO3, а так­
же NOx в интервале 25–1200°С. Для 
предпочтительных реакций рассчи­
таны концентрации компонентов, 

рис. 58
Возможные пути связывания  

молекулярного азота
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которые могли бы быть достигнуты в случае установления равновесия этих ре­
акций [17]–[19].

С точки зрения возможной практической реализации наибольший интерес 
представляют взаимодействия на молекулярном уровне по приведенным ниже 
реакциям:

    4HNO3 + 3N2 = 10NO + 2H2   ∆rН0(298) = 966,5 кДж/моль; (143)

2HNO3 +N2 = 3NO + NO2 + H2O   ∆rН0(298) = 335,0 кДж/моль; (144)

           4HNО3 + N2 = 2NO + 4NО2 + 2H2О   ∆rН0(298) = 373,5 кДж/моль; (145)

   8HNO3 + N2 = 10NO2 + 4H2O   ∆rН0(298) = 450,3 кДж/моль. (146)

Все эти реакции протекают с увеличением объема и являются эндотермиче­
скими. С повышением температуры величины тепловых эффектов уменьшают­
ся, но незначительно (табл. 67).

Т а б л и ц а  67

значения ∆H° (кдж) и ∆S° (дж) реакций при различных температурах  
(соответственно в числителе и знаменателе) [18]

температура, °с
реакции

(147) (148) (149) (150)

25 966 5
842 2

,
,

335 0
335 6

,
,

373 5
500 4

,
,

450 3
829 8

,
,

100 970 0
852 7

,
,

336 2
339 4

,
,

375 0
504 8

,
,

452 6
835 6

,
,

200 971 8
857 0

,
,

336 7
340 5

,
,

374 9
505 0

,
,

451 5
834 0

,
,

300 971 2
856 0

,
,

336 1
339 6

,
,

373 3
502 3

,
,

447 8
827 8

,
,

400 969 1
852 7

,
,

335 0
337 8

,
,

370 8
498 5

,
,

442 4
819 8

,
,

500 966 0
848 4

,
,

333 4
335 7

,
,

367 7
494 3

,
,

436 2
811 5

,
,

600 962 3
844 0

,
,

331 6
333 5

,
,

364 3
490 2

,
,

429 6
803 5

,
,

700 958 2
839 6

,
,

329 7
331 5

,
,

360 7
486 3

,
,

422 7
796 0

,
,

800 954 0
835 5

,
,

327 8
329 5

,
,

357 2
482 7

,
,

415 9
789 1

,
,

1000 945 5
828 1

,
,

323 9
326 2

,
,

350 0
476 5

,
,

402 2
777 2

,
,

1200 936 4
821 5

,
,

319 7
323 2

,
,

342 6
471 2

,
,

388 3
767 2

,
,
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Затраты энергии, необходимой для окисления 1 г­атома азота при нормаль­
ных условиях, составляют по реакциям (143)–(146) соответственно 161,08; 
177,5; 186,75 и 225,15 кДж. Они увеличиваются по мере повышения степени 
окисления азота в конечных продуктах. Изобарный потенциал при нормаль­
ных условиях для всех реакций имеет положительное значение, так что про­
текание реакции в этих условиях маловероятно. Повышение температуры 
благоприятно сказывается на процессах окисления молекулярного азота пара­
ми азотной кислоты. Изменение знака изобарного потенциала с плюса на ми­
нус для реакций (143)–(146) происходит при температурах 860,9°С; 721,6°С; 
470,7°С и 268,0°С соответственно [17]–[19].

Константы равновесия этих реакций при превышении указанных темпера­
тур становятся больше единицы (табл. 68).

Т а б л и ц а  68

значения констант равновесия реакций при различных температурах [18]

температура, °с
константы равновесия реакций

(147) (148) (149) (150)

25 4,67 ⋅ 10–126 6,94 ⋅ 10–42 4,68 ⋅ 10–40 2,56 ⋅ 10–36

100 5,74 ⋅ 10–92 4,55 ⋅ 10–30 7,45 ⋅ 10–27 2,00 ⋅ 10–20

200 3,06 ⋅ 10–63 4,14 ⋅ 10–20 9,65 ⋅ 10–16 5,23 ⋅ 10–7

300 1,59 ⋅ 10–44 1,27 ⋅ 10–13 1,63 ⋅ 10–8 2,69 ⋅ 102

400 2,20 ⋅ 10–31 4,49 ⋅ 10–9 1,84 ⋅ 10–3 3,11 ⋅ 108

500 1,14 ⋅ 10–21 1,02 ⋅ 10–5 9,53 8,32 ⋅ 1012

600 3,29 ⋅ 10–14 3,82 ⋅ 10–3 6,50 ⋅ 103 1,88 ⋅ 1016

700 2,63 ⋅ 10–8 4,12 ⋅ 10–1 1,09 ⋅ 106 7,73 ⋅ 1018

800 1,59 ⋅ 10–3 1,81 ⋅ 101 6,78 ⋅ 107 9,47 ⋅ 1020

1000 2,92 ⋅ 104 5,61 ⋅ 103 3,39 ⋅ 1010 1,24 ⋅ 1024

1200 5,11 ⋅ 109 3,49 ⋅ 105 2,92 ⋅ 1012 2,03 ⋅ 1026

При рассмотрении полученных данных возникает вопрос о возможности 
окисления азота до N2О, в котором азот имеет более низкую степень окисления. 
Однако расчет термодинамических функций для реакции:

            2HNO3 + 4N2 = 5N2O + H2O ∆rН0 (298) = 434,9 кДж (147)

свидетельствует о том, что протекание ее маловероятно (∆G298 = 438,3 кДж, 
∆S0

298 = –11,4 Дж). Повышение температуры не увеличивает значений ∆G0

(рис. 59). Нужно отметить, что затраты энергии на связывание 1 г­атома азота 
для данной реакции были бы минимальны — всего 54,34 кДж [18].

Расчеты равновесного состава смеси для стехиометрического соотношения 
исходных компонентов показали, что каждая из реакций имеет свой интервал 
температур, в котором равновесная степень превращения компонентов резко 
возрастает. Для реакции (146) этот интервал составляет 200–400, реакции (145) 
400–600, реакции (144) — 600–800 и для реакции (143) — 800–1000°С [18].
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рис. 59
Зависимости стандартного изобарно­

изотермического потенциала 
реакций (143)–(147) между HNO3 

и N2 от температуры (соответственно 
кривые 1–5) [18]

Близкая к максимально возможной 
по стехиометрии степень прироста соеди­
нений азота в газе может достигаться 
по реакции (144) при 900°С (92% про­
тив теоретически возможной 100%), 
по реакции (145) при 600°С (46% про­
тив 50%), по реакции (146) при 400°С 
(22,8% против 25%). По реакции (143) 
прирост соединений азота при 900°С со­
ставляет 82,7% при теоретически воз­
можном 150%. При разбавлении газа 
степень превращения компонентов зна­
чительно повышается. Например, при 
концентрации паров HNO3 в исходной 
смеси 4,2 об.% по реакции (144) степень 
превращения HNO3 при 600°С составля­
ет 81,7% вместо 30,2% при стехиоме­
трическом составе исходной смеси, а по 
реакции (145) при 400°С 84,4% вместо 
44,5% [18].

При повышении давления указанные закономерности сохраняются, но сте­
пень превращения окислителя при равных температурах снижается. Напри­
мер, для разбавленного газа при повышении давления до 0,73 МПа она снижа­
ется в зависимости от температуры на 15–25% (абс.).

Исследования процесса окисления азота нитрозных газов парами HNO3 про­
водили на опытной установке лабораторного типа, изготовленной из кварцево­
го стекла, с реактором, оснащенным внешним обогревателем [19]. Установка 
имела системы подготовки двух газовых 
потоков — аммиачно­воздушной сме­
си (ABC) и воздуха, содержащего пары 
HNО3 и Н2О — парокислотно­воздушной 
смеси (ПКВС). В реакторе размеща­
лось два слоя катализатора — сверху 
Рt­сетки для окисления аммиака, в ка­
честве второго слоя использовали ок­
сидный катализатор окисления азота. 
Вводимая сверху ABC (рис. 60) окисля­
лась на Pt­катализаторе до NО и Н2О, 
при этом температура нитрозных газов 
поднималась до 800–900°С. В горячие 
нитрозные газы перпендикулярно пото­
ку с температурой 150–200°С вводили 
ПКВС. Полученная газовая смесь про­
ходила оксидный катализатор, причем 
температура за счет реакции окисления 
азота снижалась до 450–500°С. Далее 

рис. 60
Схема реактора для окисления 

молекулярного азота (А1–А4 — места 
отбора проб) [19]
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газы охлаждались, очищались от NОx и выбрасывались в атмосферу. Объем 
газов контролировался реометрами, состав смесей — с помощью химических 
анализов, места отбора проб отмечены на рисунке 60.

Степень конверсии аммиака (%) до NО:

α = ⋅V
V

NO

NH
âõ

3

100
.

%.

Степень превращения паров HNO3 реакции (144):

βHNO
NO
âûõ.

NO
âûõ.

HNO
âõ.

NO

HNO
âõ.3

2 3

3

100=
+ − − ′

⋅
( )

%,
V V V V

V

где V — объем соответственно обозначенных газов; ′VNO  — объем оксида азо­
та (II) после Pt­катализатора.

Определено влияние на процесс температуры, скорости газа, соотноше­
ния реагирующих компонентов и т. д. В ходе испытаний удалось подобрать 

оксидный катализатор, проявляющий 
достаточно высокую селективность при 
500–700°С, т. е. в области температур, 
благоприятных для протекания боль­
шинства указанных выше побочных ре­
акций [19].

На каталитической системе Pt­
сетки + слой оксидного катализатора 
было выявлено влияние концентрации 
окислителя — паров HNО3 (рис. 61).

Таким образом, проведение се­
рии экспериментов [19] показало, что 
в определенных условиях (температура, 
скорость газа, концентрация компонен­
тов) скорость окисления молекулярно­
го азота парами азотной кислоты или 
продуктами ее распада на выбранном 
катализаторе выше (больше) скорости 
распада молекулы HNO3 и скорости 
возможных многочисленных реакций. 
Другими словами, возможно окисление 
молекулярного азота нитрозных газов 

соединениями азота на разработанном оксидном катализаторе. Однако про­
мышленная реализация данного проекта весьма затруднительна и сложна.

рис. 61
Влияние соотношения [HNO3] : [NH3] на 
выход оксидов азота при использовании 

в качестве катализатора трех платиновых 
сеток, температуре на сетках 800°С, ли­
нейной скорости газа при рабочих усло­

виях 1 м/с и CNHO3
îá.= 0 5, %; × — опыты 

без ввода HNO3, CNH3
îá.= 10 19% [ ]
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кОнтрОльные задания

задача № 1

Составить материальный и тепловой балансы процесса окисления аммиака кислородом 
сухого воздуха. Определить температуру нитрозного газа.

исходные данные для расчета

№ 
варианта

масса аммиака, 
поступающего 

на окисление, кг

концентрация 
аммиака в 
аммиачно-

воздушной смеси, 
об.%

степень конверсии 
аммиака до NO*, %

температура 
аммиачно-

воздушной смеси, 
°с

теплопотери, 
%

1 100,00 9,50 93,0 250 1,0
2 200,00 10,00 93,5 240 1,5
3 300,00 10,50 94,0 230 2,0
4 400,00 11,00 94,5 220 2,5
5 500,00 10,50 95,0 230 2,0
6 600,00 10,00 95,5 240 1,5
7 700,00 9,50 96,0 250 1,0
8 800,00 10,00 95,5 240 1,5
9 900,00 10,50 95,0 230 2,0

10 1000,00 11,00 94,5 220 2,5
11 1100,00 10,50 94,0 230 2,0
12 1200,00 10,00 93,5 240 1,5
13 1300,00 9,50 93,0 250 1,0
14 1400,00 10,00 93,5 240 1,5
15 1500,00 10,50 94,0 230 2,0
16 1600,00 11,00 94,5 220 2,5
17 1700,00 10,50 95,0 230 2,0
18 1800,00 10,00 95,5 240 1,5
19 1900,00 9,50 96,0 250 1,0
20 2000,00 10,00 95,5 240 1,5
21 2100,00 10,50 95,0 230 2,0
22 2200,00 11,00 94,5 220 2,5
23 2300,00 10,50 94,0 230 2,0
24 2400,00 10,00 93,5 240 1,5
25 2500,00 9,50 93,0 250 1,0

* Остальное количество аммиака окисляется до N2.
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задача № 2

Составить материальный и тепловой балансы процесса окисления аммиака кислородом 
сухого воздуха. Определить концентрацию аммиака в аммиачно­воздушной смеси и ее тем­
пературу.

исходные данные для расчета

№ 
варианта

масса аммиака, 
поступающего на 

окисление, кг

концентрация NO 
в нитрозном газе, 

об.%
степень конверсии 
аммиака до NO*,%

температура 
нитрозного газа, 

°с
теплопотери, 

%

1 100,00 10,20 96,0 880 1,0
2 200,00 10,00 95,5 875 2,5
3 300,00 9,80 95,0 870 2,0
4 400,00 9,60 94,5 865 1,5
5 500,00 9,40 94,0 860 1,0
6 600,00 9,20 93,5 855 1,5
7 700,00 9,00 93,0 850 1,0
8 800,00 9,20 92,5 855 2,0
9 900,00 9,40 92,0 860 3,0

10 1000,00 9,60 92,5 865 2,5
11 1100,00 9,80 93,0 870 2,0
12 1200,00 10,00 93,5 875 1,5
13 1300,00 10,20 94,0 880 3,0
14 1400,00 10,00 94,5 875 1,5
15 1500,00 9,80 95,0 870 2,0
16 1600,00 9,60 95,5 865 1,0
17 1700,00 9,40 95,0 850 1,5
18 1800,00 9,20 94,5 855 1,0
19 1900,00 9,00 93,0 850 1,0
20 2000,00 9,20 93,5 855 1,5
21 2100,00 9,40 94,0 860 1,0
22 2200,00 9,60 93,5 865 1,5
23 2300,00 9,80 93,0 870 2,0
24 2400,00 10,00 92,5 875 2,5
25 2500,00 10,00 94,0 880 3,0

* Остальное количество аммиака окисляется до N2.

задача № 3

Составить материальный и тепловой балансы стадии окисления аммиака кислородом 
воздуха (в расчете на 1 т моногидрата азотной кислоты и на часовую производительность 
агрегата). Определить:

избыток воздуха, подаваемого в контактный аппарат, относительно его стехиометриче­•	
ского количества для окисления аммиака;
количество дополнительного воздуха, вводимого в систему перед стадией абсорбции;•	
температуру нитрозного газа на выходе с катализаторных сеток контактного аппарата;•	
количество катализаторных сеток, обеспечивающих заданную производительность •	
агрегата.
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исходные данные для расчета (количество рабочих дней в году — 330)
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1 120 000 93,0 98,0 11,0 2,50 0,11 0,60 30 15 210 3,0
2 115 000 93,5 98,5 10,9 2,00 0,10 0,65 35 16 215 2,5
3 110 000 94,0 99,0 10,8 1,50 0,09 0,70 40 17 220 2,0
4 125 000 94,5 98,5 10,7 2,00 0,08 0,75 45 18 225 1,5
5 130 000 95,0 98,0 10,6 2,50 0,07 0,80 50 19 230 1,0
6 370 000 94,5 98,5 10,5 2,00 0,06 0,85 55 20 225 1,5
7 375 000 94,0 99,0 10,4 1,50 0,05 0,95 60 21 220 2,0
8 380 000 93,5 98,5 10,3 2,00 0,06 1,00 55 22 215 2,5
9 385 000 93,0 98,0 10,2 2,50 0,07 1,05 50 23 220 1,0

10 390 000 93,5 98,5 10,1 2,00 0,08 1,10 45 24 225 0,5
11 120 000 94,0 99,0 10,5 1,50 0,09 0,60 40 25 220 2,0
12 115 000 93,5 98,5 10,1 2,00 0,10 0,65 35 24 225 1,5
13 110 000 93,0 98,0 10,2 2,50 0,11 0,70 30 23 230 1,0
14 125 000 93,5 98,5 10,3 2,00 0,10 0,75 35 22 225 1,5
15 130 000 94,0 99,0 10,4 1,50 0,09 0,80 40 21 220 2,0
16 370 000 93,5 98,5 10,5 2,00 0,08 0,85 45 20 215 2,5
17 375 000 94,0 98,0 10,6 2,50 0,07 0,95 50 19 210 3,0
18 380 000 93,0 98,5 10,7 2,00 0,06 1,00 55 18 215 2,5
19 385 000 93,5 99,0 10,8 1,50 0,05 1,05 60 17 220 2,0
20 390 000 94,0 98,5 10,9 2,00 0,06 1,10 55 16 225 1,5
21 120 000 95,0 98,0 11,0 2,50 0,07 0,65 50 15 220 3,0
22 115 000 94,5 98,5 10,9 2,00 0,08 0,70 45 16 225 1,5
23 380 000 94,0 99,0 10,8 1,50 0,09 0,95 40 17 220 2,0
24 385 000 93,5 98,5 10,7 2,00 0,10 1,00 35 18 215 2,5
25 375 000 93,0 98,0 10,6 2,50 0,11 1,10 30 19 210 3,0

* Остальное количество аммиака окисляется до N2.

задача № 4

Составить материальный и тепловой балансы процесса окисления оксида азота (II) кис­
лородом сухого воздуха. Определить:

равновесную степень окисления NO в NO•	 2;
практическую степень окисления NO в NO•	 2;
концентрацию NO в нитрозном газе на выходе из аппарата;•	
температуру газа на входе в аппарат;•	
время пребывания газа в аппарате;•	
свободный объем аппарата.•	
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исходные данные для расчета

№ вари-
анта

расход NO, 
поступающего в 
аппарат, нм3/ч

избыток кисло-
рода от стехио-
метрического 

количества, %

степень прибли-
жения реакции 
окисления NO к 
равновесию, %

температу-
ра газа на 
выходе из 

аппарата, °с

давление 
газа, мпа

теплопо-
тери, %

1 100,00 5,00 10,0 250 0,1 1,0

2 200,00 10,00 20,0 260 0,2 1,5

3 300,00 15,00 30,0 270 0,3 2,0

4 400,00 20,00 40,0 280 0,4 2,5

5 500,00 15,00 50,0 290 0,5 3,0

6 600,00 10,00 40,0 300 0,4 2,5

7 700,00 5,00 30,0 310 0,3 2,0

8 800,00 10,00 20,0 320 0,2 1,5

9 900,00 15,00 10,0 330 0,1 1,0

10 1000,00 20,00 20,0 320 0,2 1,5

11 1100,00 15,00 30,0 310 0,3 2,0

12 1200,00 10,00 40,0 300 0,4 2,5

13 1300,00 5,00 50,0 290 0,5 3,0

14 1400,00 10,00 40,0 280 0,4 2,5

15 1500,00 15,00 30,0 270 0,3 2,0

16 1600,00 20,00 20,0 260 0,2 1,5

17 1700,00 15,00 10,0 250 0,1 1,0

18 1800,00 10,00 20,0 260 0,2 1,5

19 1900,00 5,00 30,0 270 0,3 2,0

20 2000,00 10,00 40,0 280 0,4 2,5

21 2100,00 15,00 50,0 290 0,5 3,0

22 2200,00 20,00 40,0 300 0,4 2,5

23 2300,00 15,00 30,0 310 0,3 2,0

24 2400,00 10,00 20,0 320 0,2 1,5

25 2500,00 5,00 10,0 330 0,1 1,0

задача № 5

Составить материальный и тепловой балансы процесса окисления оксида азота (II) кис­
лородом сухого воздуха. Определить:

равновесную степень окисления NO в NO•	 2;
степень приближения реакции окисления NO к равновесию;•	
температуру газа на выходе из аппарата;•	
время пребывания газа в аппарате;•	
свободный объем аппарата;•	
избыток кислорода относительно стехиометрического количества.•	



229Контрольные задания 

исходные данные для расчета

№ вари-
анта

расход NO, посту-
пающего в аппа-

рат, нм3/ч

концентрация NO 
в газе на выходе из 

аппарата, об.%

степень 
окисления 

NO, %

температура 
газа на входе 
в аппарат, °с

давление 
газа, мпа

тепло-
потери, 

%

1 100,00 25,00 10,0 200 0,1 1,0

2 200,00 24,00 15,0 210 0,2 1,5

3 300,00 23,00 20,0 220 0,3 2,0

4 400,00 22,00 25,0 230 0,4 2,5

5 500,00 21,00 30,0 240 0,5 3,0

6 600,00 20,00 35,0 250 0,4 2,5

7 700,00 21,00 30,0 260 0,3 2,0

8 800,00 22,00 25,0 270 0,2 1,5

9 900,00 23,00 20,0 280 0,1 1,0

10 1000,00 24,00 15,0 290 0,2 1,5

11 1100,00 25,00 10,0 300 0,3 2,0

12 1200,00 24,00 10,0 290 0,4 2,5

13 1300,00 23,00 15,0 280 0,5 3,0

14 1400,00 22,00 20,0 270 0,4 2,5

15 1500,00 21,00 25,0 260 0,3 2,0

16 1600,00 20,00 30,0 250 0,2 1,5

17 1700,00 21,00 30,0 240 0,1 1,0

18 1800,00 22,00 25,0 230 0,2 1,5

19 1900,00 23,00 20,0 220 0,3 2,0

20 2000,00 24,00 15,0 210 0,4 2,5

21 2100,00 25,00 10,0 200 0,5 3,0

22 2200,00 24,00 5,0 210 0,4 2,5

23 2300,00 23,00 10,0 220 0,3 2,0

24 2400,00 22,00 15,0 230 0,2 1,5

25 2500,00 21,00 20,0 240 0,1 1,0

задача № 6

Составить материальный и тепловой балансы стадии окисления оксида азота (II) кисло­
родом при охлаждении нитрозного газа (в расчете на 1 т моногидрата азотной кислоты и на 
часовую производительность агрегата). Определить:

равновесную степень окисления NO в NO•	 2;
практическую степень окисления NO в NO•	 2;
время пребывания газа в аппарате;•	
свободный объем аппарата;•	
производительность аппарата по пару. (См. табл. на стр. 230.)•	
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задача № 7

Составить материальный и тепловой балансы процессов окисления оксида азота (II) кис­
лородом в газовой фазе и конденсации паров воды из нитрозного газа при его охлаждении 
с образованием азотной кислоты (в расчете на 1 т моногидрата азотной кислоты и на часовую 
производительность агрегата). Определить:

равновесную степень окисления NO в NO•	 2 в газовой фазе;
практическую степень окисления NO в NO•	 2 в газовой фазе;
время пребывания газа в аппарате;•	
свободный объем окислительного пространства;•	
концентрацию образующейся азотной кислоты;•	
количество образующейся азотной кислоты;•	
расход охлаждающей воды для поддержания заданной температуры нитрозного газа на •	
выходе из аппарата. (См. табл. на стр. 232.)

задача № 8

Используя результаты расчета задачи № 7, составить материальный и тепловой балансы 
нижней тарелки абсорбционной колонны и абсорбционной колонны в целом (в расчете на 1 т 
моногидрата азотной кислоты и на часовую производительность агрегата). Определить:

количество дополнительного воздуха, вводимого в систему перед стадией абсорбции;•	
состав и расход газа на входе в абсорбционную колонну, на выходе с нижней тарелки •	
и на выходе из абсорбционной колонны;
равновесную и практическую степени окисления NO в NO•	 2 в свободном пространстве 
между входом газа и первой тарелкой абсорбционной колонны;
равновесную и практическую степени превращения оксидов азота в азотную кислоту на •	
нижней тарелке абсорбционной колонны;
количество образовавшегося моногидрата азотной кислоты на нижней тарелке и в аб­•	
сорбционной колонне;
концентрацию азотной кислоты, поступающей на нижнюю тарелку;•	
расход оборотной воды, подаваемой в змеевики, для отвода тепла с нижней тарелки аб­•	
сорбционной колонны.

задача № 9

Расчетным путем показать концентрацию кислорода в хвостовых газах после абсорбци­
онной колонны, которую необходимо поддерживать в начале и конце пробега катализатора 
при использовании высокотемпературного каталитического восстановления оксидов азота 
природным газом.

задача № 10

Составить материальный и тепловой балансы процессов подогрева хвостовых газов путем 
сжигания природного газа и высокотемпературной каталитической очистки хвостовых газов 
от оксидов азота с использованием в качестве газа­восстановителя природного газа (в расчете 
на 1 т моногидрата азотной кислоты и на часовую производительность агрегата). Определить:

расход природного газа, расходуемого на подогрев хвостовых газов;•	
расход природного газа, расходуемого на восстановление оксидов азота;•	
температуру очищенных хвостовых газов на выходе из реактора.•	
Исходные данные для расчета:
количество рабочих дней в году — 330;•	
соотношение [СН•	 4] : [О2] в реакторе — 0,55;
концентрация оксидов азота в очищенных хвостовых газах — 0,005 об.%;•	
избыток кислорода воздуха для сжигания природного газа в подогревателе — 0,9. •	
(См. табл. на стр. 233.)
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№ варианта

годовая произ-
водительность 

агрегата, т 
моногидрата 
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234 Приложения

прилОжения

Т а б л и ц а  П1

содержание водяных паров в воздухе при его насыщении [16]

температура
содержание водяных паров, г/кг 

сухого воздуха давление водяных паров, па
к °с

273 0 3,77 606

293 20 14,70 2334

313 40 49,00 7383

333 60 153,20 19 940

353 80 551,40 47 390

373 100 Чистый водяной пар 101 325

Т а б л и ц а  П2

энтальпия воды (i′) и насыщенного водяного пара (i″) в зависимости от температуры

t, °с Р, мпа i′, кдж/кг i″, кдж/кг t, °с Р, мпа i′, кдж/кг i″, кдж/кг

0 0,000606 0,1 2501 150 0,4756 632,2 2746

10 0,001223 42,0 2519 160 0,6175 675,5 2758

20 0,002334 83,9 2537 170 0,7914 719,2 2769

30 0,004243 125,7 2556 180 1,002 763,1 2778

40 0,007383 167,5 2574 190 1,254 807,5 2786

50 0,01235 209,3 2592 200 1,554 852,4 2793

60 0,01994 251,1 2609 220 2,320 943,7 2802

70 0,03119 293,0 2626 240 3,349 1037,5 2803

80 0,04739 334,9 2643 260 4,696 1135,1 2796

90 0,07013 377,0 2659 280 6,421 1236,9 2780

100 0,101325 419,1 2676 300 8,590 1344,9 2749

110 0,1432 461,3 2691 320 11,270 1462,1 2700

120 0,1984 503,7 2706 340 14,540 1594,7 2622

130 0,2699 546,3 2721 360 18,480 1762,0 2481

140 0,3611 589,0 2734 374 22,50 2100,0 2100
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Т а б л и ц а  П4

давление паров воды над азотной кислотой, па

температура, °с
концентрация азотной кислоты, мас.%

20 30 40 50 60

0 547 480 400 263 160

5 760 667 560 373 240

10 1067 947 773 527 333

15 1453 1293 1067 733 480

20 2026 1760 1440 1000 667

25 2746 2373 1946 1427 1027

30 3680 3173 2600 1920 1373

35 4866 4146 3400 2533 1813

40 6333 5466 4480 3333 2413

45 8266 7066 5760 4333 3160

50 10 333 9200 7466 5666 4133

55 13 332 11 600 9466 7198 5200

60 17 065 15 065 12 000 9333 6800

65 21 600 18 665 15 200 11 732 8533

70 26 664 23 200 19 065 14 665 10 800

75 33 330 29 391 23 731 18 400 13 600

80 40 930 35 597 29 064 22 665 16 800

Т а б л и ц а  П5

свойства насыщенного водяного пара в зависимости от давления

давление, 
мпа

температу-
ра, °с

удельный 
объем, м3/кг

плотность, кг/
м3

удельная 
энтальпия 

жидкости i′, 
кдж/кг

удельная 
энтальпия 

пара i″,  
кдж/кг

удельная 
теплота паро-
образования r, 

кдж/кг

0,0010 6,6 131,6 0,0076 27,7 2506 2478,3

0,0015 12,7 89,64 0,01116 53,2 2518 2464,8

0,0020 17,1 68,27 0,01465 71,6 2526 2454,4

0,0025 20,7 55,28 0,01809 86,7 2533 2446,3

0,003 23,7 46,53 0,02149 99,3 2539 2439,7

0,004 28,6 35,46 0,0282 119,8 2548 2428,2

0,005 32,5 28,73 0,03481 136,2 2556 2419,8

0,006 35,8 24,19 0,04133 150,0 2562 2412,0

0,008 41,1 18,45 0,05420 172,2 2573 2400,8

0,010 45,4 14,96 0,06686 190,2 2581 2390,8
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давление, 
мпа

температу-
ра, °с

удельный 
объем, м3/кг

плотность, кг/
м3

удельная 
энтальпия 

жидкости i′, 
кдж/кг

удельная 
энтальпия 

пара i″,  
кдж/кг

удельная 
теплота паро-
образования r, 

кдж/кг

0,012 49,0 12,6 0,07937 205,3 2588 2382,7

0,015 53,6 10,22 0,09789 224,6 2596 2371,4

0,02 59,7 7,977 0,1283 250,1 2607 2356,9

0,03 68,7 5,331 0,1876 287,9 2620 2332,1

0,04 75,4 4,072 0,2456 315,9 2632 2316,1

0,05 80,9 3,304 0,3027 339,0 2642 2303,0

0,06 85,5 2,785 0,3590 358,2 2650 2291,8

0,07 89,3 2,411 0,4147 375,0 2657 2282,0

0,08 93,0 2,128 0,4699 389,7 2663 2273,3

0,09 96,2 1,906 0,5246 403,1 2668 2264,9

0,10 99,1 1,727 0,5790 415,2 2677 2531,8

0,12 104,2 1,457 0,6865 437,0 2686 2249,0

0,14 108,7 1,261 0,7931 456,3 2693 2236,7

0,16 112,7 1,113 0,898 473,1 2703 2229,9

0,18 116,3 0,997 1,003 483,6 2709 2225,4

0,2 119,6 0,903 0,107 502,4 2710 2207,6

0,3 132,9 0,6180 1,618 558,9 2730 2171,1

0,4 142,9 0,4718 2,120 601,1 2744 2142,9

0,5 151,1 0,3825 2,614 637,7 2754 2116,3

0,6 158,1 0,3222 3,104 667,9 2768 2100,1

0,7 164,2 0,2785 3,591 694,3 2769 2074,7

0,8 169,6 0,2454 4,075 718,4 2776 2057,6

0,9 174,5 0,2195 4,536 740,0 2780 2040,0

1,0 179,0 0,1985 5,037 759,6 2784 2024,4

1,1 183,2 0,1813 5,516 778,1 2787 2008,9

1,2 187,1 0,1668 5,996 795,3 2790 1994,7

1,3 190,7 0,1545 6,474 811,2 2793 1981,8

1,4 194,1 0,1438 6,952 826,7 2795 1968,3

1,5 197,4 0,1346 7,431 840,9 2796 1955,1

1,6 200,4 0,1264 7,909 854,8 2798 1943,2

1,7 203,4 0,1192 8,389 867,7 2799 1931,3

1,8 206,2 0,1128 8,868 880,3 2800 1919,7

П р о д о л ж е н и е  т а б л. П5
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давление, 
мпа

температу-
ра, °с

удельный 
объем, м3/кг

плотность, кг/
м3

удельная 
энтальпия 

жидкости i′, 
кдж/кг

удельная 
энтальпия 

пара i″,  
кдж/кг

удельная 
теплота паро-
образования r, 

кдж/кг

1,9 208,8 0,1070 9,349 892,5 2801 1908,5

2,0 211,4 0,1017 9,83 904,2 2802 1897,8

3,0 232,8 0,06802 14,70 1002,0 2801 1799,0

4,0 249,2 0,05069 19,73 1079,0 2793 1714,0

5,0 262,7 0,04007 24,96 1143,0 2780 1637,0

6,0 274,3 0,03289 30,41 1199,0 2763 1564,0

7,0 284,5 0,02769 36,12 1249,0 2746 1497,0

8,0 293,6 0,02374 42,13 1294,0 2726 1432,0

9,0 301,9 0,02064 48,45 1337,0 2705 1368,0

10,0 309,5 0,01815 55,11 1377,0 2684 1307,0

12,0 323,1 0,01437 69,60 1455,0 2638 1183,0

14,0 335,0 0,01164 85,91 1531,0 2592 1061,0

16,0 345,7 0,00956 104,6 1606,0 2540 934,0

18,0 355,4 0,00782 128,0 1684,0 2483 799,0

20,0 364,2 0,00614 162,0 1783,0 2400 617,0

22,5 374,0 0,00310 322,6 2100,0 2100 0,0

Т а б л и ц а  П6

интегральная теплота разбавления азотной кислоты водой при 25°с

число моль н2О  
на 1 моль кислоты

m, моли кислоты  
на 1 кг н2О

концентрация HNO3
после разбавления, 

мас.%
–DHm, дж/моль

1 55,51 77,8 13 110

2 27,75 63,6 20 080

3 18,50 53,8 24 300

4 13,88 46,7 26 980

5 11,10 41,2 28 730

6 9,25 36,8 29 840

8 6,94 30,4 31 120

10 5,55 25,9 31 840

15 3,70 18,9 32 460

20 2,78 14,9 32 670

П р о д о л ж е н и е  т а б л. П5
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число моль н2О  
на 1 моль кислоты

m, моли кислоты  
на 1 кг н2О

концентрация HNO3
после разбавления, 

мас.%
–DHm, дж/моль

30 1,85 10,4 32 760

40 1,39 8,0 32 750

50 1,11 6,5 32 740

75 0,740 4,5 32 740

100 0,555 3,4 32 750

200 0,278 1,7 32 800

500 0,111 0,7 32 900

700 0,0793 0,5 32 940

1000 0,0555 0,3 32 980

2000 0,0278 0,2 33 050

5000 0,0111 0,07 33 130

10 000 0,0056 0,03 33 190

20 000 0,0028 0,02 —

50 000 0,0011 0,01 33 270

∝ 0,0000 0,00 33 340

Т а б л и ц а  П7

теплоемкость азотной кислоты, дж/(моль∙град)

концентрация, мас.%
температура, °с

2 20 40 60

1 261,933 261,176 259,853 261,176

2 257,963 258,530 256,703 258,530

4 251,410 250,591 250,906 253,237

6 244,542 245,361 245,109 248,007

10 233,200 234,775 235,027 237,422

15 221,102 221,606 224,505 226,899

20 210,768 211,020 214,990 218,960

25 202,325 205,791 207,366 211,020

30 194,953 200,498 201,569 205,791

35 188,904 195,205 196,276 203,144

П р о д о л ж е н и е  т а б л. П6
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концентрация, мас.%
температура, °с

2 20 40 60

40 184,115 189,912 191,550 197,851

45 179,894 184,682 187,014 192,559

50 175,987 179,389 182,792 187,329

55 171,198 174,097 178,066 182,036

60 166,220 168,867 172,521 176,743

65 160,108 163,574 165,905 168,867

70 153,807 155,635 159,100 167,229

75 147,191 150,342 151,413 152,988

80 141,142 142,466 144,545 145,112

85 135,850 137,173 137,425 139,819

90 129,297 129,297 130,053 131,880

95 120,286 121,357 121,609 121,357

100 110,268 110,772 112,095 113,418

П р о д о л ж е н и е  т а б л. П7
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