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ВВЕДЕНИЕ 

Каталитические технологии являются основным способом сниже-
ния вредного воздействия техногенных газовых выбросов на атмосфе-
ру в промышленных мегаполисах [1]. По оценкам зарубежных специа-
листов [2], около одной трети мирового рынка катализаторов, превы-
шающего 30 млрд долларов, приходится на катализаторы для защиты
окружающей среды; этот рынок имеет тенденцию устойчивого роста.  

Методы каталитического обезвреживания газов широко применя-
ются в автомобильном транспорте, при производстве продуктов орга-
нического и нефтехимического синтеза, минеральных удобрений, серы
и многих других. Для соблюдения постоянно ужесточающихся требо-
ваний государственного законодательства по ограничению эмиссии
вредных веществ в атмосферу применяют два различных подхода.  
Во-первых, разрабатываются более эффективные и селективные базо-
вые технологические процессы, производящие меньшее количество
отходов, подлежащих утилизации либо обезвреживанию. Во-вторых, 
постоянно совершенствуются технологические процессы и конструк-
тивное оформление аппаратов экологического назначения [1]. 

Оксиды азота (NO, 2 2NO , N O)  – это высокотоксичные химические
вещества, они приводят к возникновению фотохимического смога, по-
вышению кислотности атмосферных осадков, образованию тропо-
сферного и сокращению количества стратосферного озона. Следует
подчеркнуть, что в части перечисленных процессов оксиды азота вы-
полняют каталитическую функцию, что делает их особо опасными за-
грязнителями [3].  

Одним из крупнейших стационарных источников эмиссии как ок-
сидов азота x(NO ),  так и закиси азота 2(N O)  являются установки по
производству азотной кислоты. 

Очистка отходящих газов в производстве азотной кислоты в
первую очередь предполагает удаление высокотоксичных оксидов азо-
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та x 2NO NO NO ,( )  поскольку их среднесуточная ПДК в атмосфере

составляет всего 0,06 и 30,04 мг/м  соответственно [4].  
Содержание в атмосфере гемиоксида (закиси) азота 2N O  не нор-

мировано, однако, попадая в стратосферу, он образует химически ак-
тивные соединения, которые вызывают разрушение озонового слоя. 
Согласно Киотскому протоколу 1997 закись азота классифицируется
как опасный парниковый газ с потенциалом глобального потепления 
(ПГП) относительно 2CO , равным 298 (на временно́м горизонте 
100 лет) [5].  

В промышленных условиях удаление токсичных примесей оксидов
азота из выхлопных газов осуществляется в реакторах каталитической
очистки. Разработка конструкций аппаратов и определение оптималь-
ных технологических режимов ведения процесса являются важнейши-
ми компонентами, обусловливающими эффективную работу реактор-
ного узла. Для решения этих проблем используются методы гидроди-
намического и математического моделирования, они дают возмож-
ность изучать процесс с помощью моделей, которые сохраняют наибо-
лее существенные физические и химические свойства реального объ-
екта и передают их в математической форме. Правильно построенная
математическая модель позволяет также управлять многообразными
процессами, протекающими в реакторе. Математическое моделирова-
ние служит важным инструментом прогнозирования и обеспечивает
эффективность практического применения различных технологий, в
том числе направленных на решение экологических задач.  

Предлагаемое учебное пособие основано на работах, выполненных
в Институте катализа СО РАН и НГТУ. В нем показаны методы реше-
ния математических проблем, возникающих на соответствующих эта-
пах разработки технологического процесса, на примере разработки
системы каталитической очистки от оксидов азота в производствах
азотной кислоты.  
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1. СОВРЕМЕННОЕ СОСТОЯНИЕ ПРОБЛЕМЫ 

1.1. ТЕХНОЛОГИЯ ПРОИЗВОДСТВА  
АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ 

В настоящее время исключительным способом получения азотной
кислоты 3(HNO )  является окисление аммиака кислородом воздуха в
присутствии катализатора на основе благородных металлов. Использу-
емые в процессе каталитические системы представляют собой пакет
платинородиевых сеток, число которых зависит от рабочего давления
и конструкции контактного аппарата [6]. 

Азотная кислота получается в результате протекания реакций по
следующим основным стехиометрическим уравнениям [7]:  

1) контактное окисление аммиака до оксида азота: 

3 2 2 4NH 5O 4NO 6H O 905 кДж ;     (1.1) 

2) окисление оксида азота до диоксида азота: 

2 2 2NO O NO 113 кДж ;    (1.2) 

3) абсорбция диоксида азота водой: 

2 2 3 3NO H O 2HNO NO 116 кДж.     (1.3) 

В процессе получения 3HNO  происходит образование токсичных
отходящих газов, типичный состав которых представлен в табл. 1.1.  
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Т а б л и ц а  1.1 

Типичный состав отходящих газов в производствах азотной кислоты [8] 

Температура, 
°С 

Концентрация компонентов, об. % 

N2O NOx O2 H2O NH3

180…300 0,03…0,3 0,03…0,3 2…4 2…3 0…0,12* 

* Состав газов после каталитической очистки от NOx. 

1.2. ТЕХНОЛОГИЧЕСКИЕ ЛИНИИ ПРОИЗВОДСТВА  
АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ 

Промышленное получение азотной кислоты как по общей мощно-
сти действующих производств, так и по объему выработки азотной
кислоты – один из крупнейших в Российской Федерации комплексов
химической промышленности. 

Установки делятся на два типа: 
– для производства неконцентрированной (слабой) азотной кисло-

ты с концентрацией 55…60 масс. %; 
– для производства концентрированной азотной кислоты с концен-

трацией 98…99,5 масс. % [9]. 
В зависимости от схемы процесс каталитического окисления амми-

ака осуществляется при атмосферном, среднем или высоком давле-
нии.  

Окисление аммиака в агрегатах малой мощности 45…50 тыс. т/год
происходит при атмосферном давлении на стадии конверсии аммиака
и давлении 3,5 бар на стадии абсорбции (комбинированные схе-
мы 1/3,5).  

Производство азотной кислоты в агрегатах с номинальной мощно-
стью 120 тыс. т/год (УКЛ-7) осуществляется под единым давлени-
ем 7,16 бар на стадиях окисления аммиака и абсорбции оксидов азота.  
В крупнотоннажных агрегатах АК-72 (АК-72М) производитель-
ностью 360…380 тыс. т/год, работающих по так называемой «энерго-
технологической» схеме, окисление аммиака происходит при давле-
нии 4,2…4,7 бар, а абсорбция – при давлении 10…11 бар (табл. 1.2).  
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Такие технологические схемы в настоящее время применяются на
всех крупных производствах неконцентрированной азотной кислоты  
в России [1, 10]. 

Т а б л и ц а  1.2 

Общая мощность установок производства азотной кислоты разных типов 

Схема производства Количество установок 
в РФ 

Общая мощность, 
тыс. т/год 

Комбинированная 1/3,5 43 1935 

УКЛ-7 80 9600 

АК-72 (АК-72М) 9 (1) 3600 

Основной объем неконцентрированной азотной кислоты произво-
дится в агрегатах УКЛ. В дальнейшем мы проанализируем суще-
ствующее состояние эмиссии оксидов азота на разных агрегатах, а
также рассмотрим возможность создания технологии комплексной 
очистки газовых выбросов от xNO  и 2N O  применительно к агрега-
там УКЛ.  

1.3. ОБРАЗОВАНИЕ NOx ПРИ ПРОИЗВОДСТВЕ  
АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ 

В действующих агрегатах АК‑72, АК‑72М, УКЛ‑7 и комбиниро-
ванной схеме 1/3,5 кардинально решена проблема минимизации вы-
броса оксидов азота x(NO )  с отходящими газами. На всех производ-
ствах осуществляется каталитическая очистка, обеспечивающая со-
держание xNO  не более 0,005 об. %, что в несколько раз ниже, чем в
производствах большинства агрегатов стран Европейского союза и 
других стран. Средние уровни эмиссий xNO  при производстве азот-
ной кислоты для различных типов установок после очистки приведены 
в табл. 1.3 [9].  
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Т а б л и ц а  1.3 

Средние величины выбросов NOx для установок различных типов 

Схема производства 
Количество
установок 
в РФ 

Годовая эмиссия NOx

от одной установки, т 

Общая  
годовая
эмиссия, т 

Комбинированная
1/3,5 43 36 1548 

УКЛ-7 80 17 1360 

АК-72 (АК-72М) 9 (1) 106 (70) 954 (70) 

1.4. ОЧИСТКА ОТХОДЯЩИХ ГАЗОВ ПРОИЗВОДСТВА  
АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ ОТ NOx 

Каталитические технологии успешно применяются для решения
экологических проблем, связанных с эмиссией опасных азотсодержа-
щих газовых выбросов в промышленном производстве азотной кисло-
ты [1].  

Рекомендованные международные нормативы допустимых концен-
траций примесей в технологических выбросах данной отрасли состав-
ляют 200 3мг/нм ,  или не более 160 ppm [11]; они зафиксированы в
стандартах и иной нормативно-правовой базе многих стран. В РФ на 
предприятиях по производству азотной кислоты необходимо учиты-
вать предельно допустимые выбросы (ПДВ) оксидов азота в атмосфе-
ру, и для того чтобы им соответствовать, значения концентраций xNO  
на выходе из стадии очистки, как правило, не должны превышать
50 ppm (0,005 об. %). Согласно [12] величины удельных выбросов за-
грязняющих веществ в атмосферный воздух, соответствующие
наилучшим доступным технологиям, в частности для установок УКЛ-7, 
не должны превышать 0,88 кг/т. 

Технологические схемы производства азотной кислоты в общем
случае включают: реактор каталитического окисления аммиака (кон-
вертер) с котлом-утилизатором, теплообменники, абсорбционную ко-



11 

лонну, реактор каталитической очистки от оксидов азота и вспомога-
тельное оборудование.  

Остаточное содержание xNO  после абсорбционных колонн со-
ставляет: 

– 0,05…0,08 об. % в системах УКЛ; 
– 0,1…0,15 об. % в системах АК-72 [1]; 
– 0,11…0,16 об. % в комбинированных системах [13]. 
Отходящие из абсорбционной колонны газы проходят сепаратор 

для отделения брызг кислоты и поступают в узел каталитической
очистки газов, в котором происходит восстановление оксидов азота до 
молекулярного азота [13]. Удаление xNO  из отходящих газов путем их
восстановления до молекулярного азота может производиться различ-
ными методами, которые обобщенно называются процессами xDeNO .  

1.5. МЕТОДЫ КАТАЛИТИЧЕСКОЙ ОЧИСТКИ  
ОТ ОКСИДОВ АЗОТА (NOx) 

1.5.1. НЕСЕЛЕКТИВНОЕ КАТАЛИТИЧЕСКОЕ ВОССТАНОВЛЕНИЕ  

В процессе неселективного каталитического восстановления (при
отсутствии кислорода) в качестве восстановителей могут использо-
ваться продувочные газы аммиачного цикла (в основном 2Н ),  углево-
дороды – природный газ, пропан, бутан; при этом восстанавливаются
не только xNO ,  но и 2N O.  Температура процесса зависит от природы
катализатора и вида восстановителя [14‒16]. В крупнотоннажных агре-
гатах азотной кислоты АК-72 очистка отходящих газов от xNO  произ-
водится методом высокотемпературного восстановления природным
газом на Pd-содержащих катализаторах при 720…770 °C [17], при этом 
уровень 2N O  в отходящих газах не превышает 50 ppm, и поэтому до-

полнительной очистки от 2N O  не требуется. При использовании при-
родного газа вначале происходит формирование восстановительной 
бескислородной среды путем «выжига» кислорода, а затем восстанов-
ление оксидов азота. В результате происходят следующие основные
реакции:  

4 2 2 2CH 2O CO H O,   (1.4) 
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4 2 2 2CH 2O CO H O,   (1.5) 

 4 2 2CH 0,5O CO H ,2   (1.6) 

 2 2 22NO 2H N H O,   (1.7) 

 4 2 2 24NO CH 2N CO 2H O,    (1.8) 

 2 4 2 23N O СН 3N CO 2H O,   (1.9) 

 2 4 2 2 24N O СН 4N CO 2H O.    (1.10) 

Следует отметить, что при неоптимальном соотношении 2 4О /CH  
восстановление оксидов азота метаном может сопровождаться появле-
нием в отходящих газах таких загрязнителей, как парниковые газы 

2CO  и 4CH ,  а также CO. 

1.5.2. СЕЛЕКТИВНОЕ КАТАЛИТИЧЕСКОЕ ВОССТАНОВЛЕНИЕ  

В настоящее время на установках УКЛ-7 применяется технология
низкотемпературного селективного каталитического восстановления
(СКВ) оксидов азота аммиаком до молекулярного азота. Этот процесс
протекает при температурах 200…400 °С в присутствии кислорода.  
В литературе описано большое количество катализаторов для низко-
температурного СКВ, в частности, нанесенные на носитель оксиды 

2MnO ,  CuO, 2 3Fe O ,  а также цеолитные системы [18‒21].  
В России коммерческое применение нашли алюмованадиевые ка-

тализаторы типа АВК-10, АОК-78-55 на основе 2 5V O ,  в том числе мо-

дифицированные 2MnO  [17, 22], а также алюмомедноцинковый ката-
лизатор АМЦ-10. Алюмованадиевые катализаторы широко использу-
ются для очистки выхлопных газов от xNO ,  они наиболее активны и
наименее чувствительны к каталитическим ядам [13, 14].  

При селективном каталитическом восстановлении оксидов азота
аммиаком происходят следующие основные реакции: 

3 2 2 24NH 4NO O 4N 6H O,     (1.11) 

 3 2 2 28NH 6NO 7N 12H O.     (1.12) 
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Возможны также побочные реакции, приводящие к получе-
нию 2N O: 

3 2 2 24NH 4O 2N O 6H O,  (1.13) 

3 2 2 24NH 3O 2N 6H O,   (1.14) 

 3 2 24NH 8NO 5N O H .3    (1.15) 

Селективное каталитическое восстановление оксидов азота аммиа-
ком на ванадиевых катализаторах применяется в схемах УКЛ-7 и в
устаревших установках малой мощности, работающих по комбиниро-
ванной схеме [23].  

1.6. ОБРАЗОВАНИЕ ЗАКИСИ АЗОТА ПРИ ПРОИЗВОДСТВЕ
АЗОТНОЙ КИСЛОТЫ 

В числе причин, которые приводят к эмиссии 2N O  при производ-
стве азотной кислоты, можно назвать следующие:  

1) гомогенное взаимодействие 3NH  с 2O  перед платиноидными
сетками из-за перегрева реакционной смеси (предкатализ); 

2) протекание побочной реакции в процессе окисления аммиака на
Pt/Rh сетках: 

3 2 2 24NH 4O 2N O 6H O;    (1.16) 

3) взаимодействие проскочившего через сетки аммиака с NO по ре-
акции 

3 2 2 24NH 4NO 3O 4N O 6H O;     (1.17) 

4) избыточная подача 3NH  в реактор селективного восстановления 

xNO  и протекание реакций (1.13) и (1.15). 
Образовавшийся в результате предкатализа, окисления и проскока

аммиака через сетки 2N O  проходит через всю установку азотной кис-
лоты в неизменном виде и выбрасывается в атмосферу вместе с хво-
стовым газом [6]. А его количество зависит не только от условий рабо-
ты конвертера аммиака и типа применяемых сеток, но и от условий 
каталитической очистки от xNO  [1]. 
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В табл. 1.4 приведены оценки среднегодовых выбросов закиси азо-
та в производстве неконцентрированной азотной кислоты (55…60 %)  
в РФ и СНГ, а в табл. 1.5 – оценочные данные по содержанию закиси
азота с учетом способа каталитической очистки отходящих газов после
абсорбера от оксидов азота. 

Т а б л и ц а  1.4 

Общая годовая эмиссия N2O для различных типов установок  
производства азотной кислоты 

Схема производства 
Количество
установок  
в РФ 

Годовая эмиссия
N2O от одной  
установки, т 

Общая годовая  
эмиссия, т 

Комбинированная
1/3,5 43 200 8600 

УКЛ-7 80 457 36560 

АК-72 (АК-72М) 9 (1) 10…100 (3000) 90…900 (3000) 

Согласно проведенному в работе [23] анализу содержания закиси
азота в производстве азотной кислоты (табл. 1.5) в схемах, где приме-
няется высокотемпературное восстановление оксидов азота природ-
ным газом, содержание закиси азота невысоко и поэтому дополни-
тельной очистки не требуется. В схемах, использующих СКВ аммиа-
ком, концентрация 2N O  в отходящих газах может достигать
1500 ррm, и в этом случае очистка от этого загрязняющего вещества 
необходима. 

Т а б л и ц а  1.5 

Уровень эмиссии закиси азота в типовых схемах производства азотной
кислоты до и после реактора каталитической очистки от NOx [23] 

Схема  
производства Способ очистки от NOх 

Концентрация N2O, ppm 

вход выход 

Комбинированная
1/3,5 

Селективное восстановление
NH3 (~280…300 °С)* 500…800 900…1200 
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О к о н ч а н и е  т а б л . 1.5 

Схема  
производства Способ очистки от NOх 

Концентрация N2O, ppm 

вход выход 

УКЛ-7 Высокотемпературное восста-
новление СН4 (~700 °С) 870…1390 20…50 

УКЛ-7 Селективное восстановление
NH3 (~280…300 °С)* ~560 ~780 

УКЛ-7 Селективное восстановление
NH3 (~280…300 °С)** 900…1200 900…1000 

АК-72 Высокотемпературное восста-
новление СН4 (~700 °С) 1000…1200 3…50 

* Из-за колебания содержания оксидов азота в отходящих газах при недостаточно
прецизионной регулировке дозирования аммиака возможна подача избыточного коли-
чества NH3 для восстановления NOх; избыток аммиака приводит к продуцированию в
реакторе дополнительного количества закиси азота. 

** При точном дозировании аммиака в реактор селективной очистки продуциро-
вания закиси азота практически не происходит. 

Таким образом, основными источниками выбросов закиси азота в
производстве азотной кислоты в Российской Федерации являются
установки УКЛ, комбинированные системы 1/3,5 и агрегаты АК-72М, 
оснащенные низкотемпературной очисткой от xNO  на основе процес-
са СКВ аммиаком. На установках с высокотемпературной каталитиче-
ской очисткой выбросы 2N O  весьма малы [1]. 

1.7. СПОСОБЫ ОЧИСТКИ ОТХОДЯЩИХ ГАЗОВ  
ОТ ЗАКИСИ АЗОТА (N2O) 

Удаление 2N O  из отходящих газов, так же как и удаление xNO ,  
целесообразно проводить до концентрации не менее 50 ppm, в этом
случае степень очистки должна быть не менее 98 %. 

Перечисленные выше причины образования закиси азота в произ-
водстве азотной кислоты обусловливают разные способы снижения ее 



16 

выбросов. Различают первичные, вторичные и третичные методы
удаления 2N O.    

К группе первичных методов (англ. – Primary abatement), спо-
собствующих подавлению образования 2N O  в процессе окисления 

3NH  и во вторичных процессах взаимодействия продуктов реакции с
«проскочившим» аммиаком, относится оптимизация состава пакета 
платиноидных сеток и условий их работы, создание свободных объе-
мов для гомогенного разложения закиси азота при высоких темпера-
турах. 

Вторичные методы (англ. – Secondary abatement) предусматрива-
ют установку катализатора для разложения закиси азота непосред-
ственно после пакета сеток. Компаниями Yara, BASF, J. Matthey, 
Heraeus [24] предложены высокотемпературные катализаторы на осно-
ве драгметаллов или оксидов металлов, нанесенных на керамические
носители. 

К третичным методам (англ. – Tertiary abatement) относится уда-
ление закиси азота (при этом также удаляется и xNO )  из хвостовых
газов после абсорбционной колонны путем неселективного каталити-
ческого восстановления или разложения при умеренных темпера-
турах.  

Технологическим трендом на сегодняшний день является возмож-
ность осуществления комплексной низкотемпературной каталитиче-
ской очистки хвостовых газов от хNO  и 2N O  в двухслойном реакторе 
СКВ, когда в первом слое происходит каталитическое восстановле-
ние хNO  аммиаком, а во втором слое – каталитическое разложения

2N O  [14, 25]. 

1.7.1. КОМПЛЕКСНАЯ ОЧИСТКА ОТХОДЯЩИХ ГАЗОВ  
ОТ NOX И N2O 

Концепция технологии комплексной очистки разрабатывалась раз-
ными фирмами. В частности, она реализована немецкой фирмой
ThyssenKrupp Industrial Solutions под торговой маркой «EnviNOx®» 
[26] при средних температурах в двухслойном реакторе, который рас-
положен непосредственно между перегревателем хвостовых газов и
турбиной, в двух вариантах – в зависимости от температуры хвостовых
газов.  
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Вариант 1 предусматривает, что в первом слое происходит катали-
тическое разложение 2N O  на железо-цеолитном катализаторе при
температурах 425…520 °C по реакции 

2 2 22N O 2N O .   (1.18) 

Затем перед вторым слоем вводится аммиак, и во втором слое на
аналогичном катализаторе происходит каталитическое восстановле-
ние xNO  аммиаком до 2N  по реакциям (1.11), (1.12). В связи с тем что

xNO  способствует разложению 2N O,  ступень xDeNO  расположена

после ступени 2DeN O.  Данный вариант рекомендуется к применению
при температуре хвостовых газов выше 425 °С.  

Вариант 2 применяют в тех случаях, когда температура хвостовых
газов находится в более низком диапазоне 300…500 °С: аммиак вво-
дится вместе с этими газами, в первом слое происходит СКВ оксидов
азота аммиаком по реакциям (1.11), (1.12), а перед вторым слоем вво-
дят углеводороды (природный газ или пропан) для восстановления за-
киси азота по реакциям (1.9), (1.10). В отличие от разложения 2N O  

при наличии xNO  в хвостовых газах ингибируется реакция восстанов-

ления 2N O,  в этом случае необходима полная очистка от xNO .  
По обоим вариантам технологии «EnviNOx®» хвостовые газы вы-

водятся из реактора с существенно пониженной концентрацией N2O. 
Кроме того, выходные концентрации xNO  намного ниже, чем на вы-

ходе традиционного агрегата xDeNO .  В результате дымовые газы – 
бесцветны.  

В работе [27] для удаления одновременно xNO  и 2N O  из дымо-
вых газов двигателей при работе на бедных топливных смесях кроме 
аналога варианта 2 рассматривается вариант, когда после катализатора
СКВ помещается катализатор разложения 2N O.   

По такой схеме в первом слое катализатора «Pt на активированном
угле» при низких температурах 200…220 °С проводится селективное 
каталитическое восстановление xNO  пропиленом, в ходе которого об-

разуется 2N O.  Во второй слой может быть помещен либо катализатор

разложения 2N O,  либо катализатор восстановления 2N O  (соединения
Co на гидротальките, Fe-ZSM-5) углеводородом, в этом случае перед 
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вторым слоем вводится пропилен. В обоих случаях второй слой рабо-
тает при 430…480 °С. 

Значительное различие оптимальных температурных диапазонов
катализаторов не позволяет рассматривать предлагаемые системы как
перспективные для очистки хвостовых газов производств азотной кис-
лоты. В системах комплексной очистки от оксидов азота применение
во втором слое катализатора разложения закиси азота может быть бо-
лее целесообразным, хотя и потребует подбора соответствующей ката-
литической композиции.  

1.7.2. ВОЗМОЖНОСТЬ ОРГАНИЗАЦИИ КОМПЛЕКСНОЙ ОЧИСТКИ  
НА АГРЕГАТАХ УКЛ-7 

На действующих в РФ агрегатах азотной кислоты УКЛ уже имеют-
ся реакторы для низкотемпературной каталитической очистки методом
СКВ. Габариты свободного объема и конструкция несущих внутрен-
них опор реактора каталитической очистки на установках УКЛ позво-
ляют разместить не только слой катализатора СКВ, но и слой катали-
затора разложения 2N O  высотой 0,5…0,7 м. Поэтому комплексная
очистка хвостовых газов может быть реализована в едином аппарате 
путем создания каталитической системы, обеспечивающей как СКВ

xNO  аммиаком, так и разложение 2N O  в области температур
250…300 °С [28].  

Варианты загрузки катализаторов в адиабатический реактор могут
быть следующими (см. рисунок). 

Вариант А (см. рисунок, а): в первом по ходу газа слое размещен
катализатор разложения 2N O,  аммиак вводится перед вторым слоем, 
где размещен катализатор СКВ xNO . Такой способ потребует органи-
зации точного дозирования аммиака для исключения дополнительного 
образования закиси азота в процессе СКВ.  

Вариант В (см. рисунок, б): в первом слое расположен катализатор
СКВ NOx (NH3 вводится вместе с хвостовыми газами), во втором – ка-
тализатор разложения 2N O.  Для эффективной реализации этого спо-
соба нужно, чтобы оба слоя катализатора имели близкие температур-
ные интервалы работы.  

Вариант C (см. рисунок, в): очистка от 2N O  и xNO  производится 
на гипотетическом бифункциональном катализаторе (или на смеси ка-
тализаторов), 3NH  для СКВ вводится вместе с хвостовыми газами. 
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При таком способе катализатор разложения 2N O  должен быть устой-
чивым не только к присутствию NО и воды, но также быть стабильным
к воздействию аммиака. 

Исходя из реальных температурных режимов работы катализаторов
СКВ и разложения закиси азота наиболее рациональным представляет-
ся вариант В, который может быть адаптирован к существующим про-
мышленным условиям.  

а б в 

Варианты размещения двух слоев катализатора для комплексной  
очистки [1] 

В настоящее время в РФ на предприятиях по производству азотной
кислоты для снижения уровня xNO  до допустимого по экологическим

нормам содержания xNO <   50 ppm  применяют селективное катали-

тическое восстановление xNO  аммиаком на алюмованадиевых катали-

заторах АВК-10, АОК-78-55 с массовой долей 2 5V O  12…12,5 %, ино-

гда с примесью 2MnO  1…1,5 %. В Институте катализа СО РАН про-
ведены работы по усовершенствованию технологии приготовления 
V/Al катализаторов СКВ, в результате чего удалось снизить содержа-
ние пентаоксида ванадия до 5…7 % [29] по сравнению с 12…15 % [22] 
при сохранении высокой активности катализатора в СКВ и селектив-
ности по молекулярному азоту, что позволяет повысить эффективность
его использования. 
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Температурный интервал работы V/Al катализаторов без снижения
селективности по 2N  составляет 220…280 °С, что требует разработки 
катализатора разложения закиси азота, работающего в близком темпе-
ратурном интервале. В ИК СО РАН для низкотемпературного разло-
жения 2N O  предложена каталитическая система на основе соедине-
ний Ni и Co, модифицированных щелочными металлами [30, 31]. 
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2. ЦЕЛИ И ЗАДАЧИ  
МАТЕМАТИЧЕСКОГО МОДЕЛИРОВАНИЯ  

ПРОЦЕССА КОМПЛЕКСНОЙ  
КАТАЛИТИЧЕСКОЙ ОЧИСТКИ 

Исследование возможности проведения комплексной очистки от-
ходящих газов производства неконцентрированной азотной кислоты от 
оксидов азота x(NO  и 2N O)  является перспективной и актуальной
задачей. Значительная часть неконцентрированной HNO3 производится
на агрегатах типа УКЛ-7, при этом осуществляется каталитическая
очистка выхлопных газов методом СКВ оксидов азота аммиаком. Мо-
дернизация и возможность наращивания мощностей производства вле-
чет за собой увеличение объемов эмиссии закиси азота 2(N O),  которая
является парниковым газом и оказывает негативное влияние на окру-
жающую среду. На сегодняшний день содержание 2N O  в отходящих
газах не регламентируется, однако международные соглашения, в ко-
торых принимает участие Российская Федерация, обязывают приме-
нять методы и технологии для удаления 2N O  перед выбросом в атмо-
сферу. Практическому внедрению технологии в промышленный цикл 
должно предшествовать теоретическое исследование и расчет необхо-
димых параметров данного процесса для достижения оптимальных
условий эксплуатации.  

В настоящем учебном пособии рассмотрены вопросы определе-
ния параметров адиабатического реактора для процесса комплекс-
ной очистки отходящих газов производства неконцентрированной
азотной кислоты от оксидов азота, который обеспечивает степень
удаления xNO  и 2N O  не менее 98 %, т. е. до содержания не более  
50 ppm. 

Достижение поставленной цели базируется на решении следующих
задач. 
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1. Разработка математической модели процесса комплексной ката-
литической очистки отходящих газов от xNO  и 2N O  в двухслойном

реакторе, которая позволяет рассчитывать: в первом слое – СКВ xNO  

аммиаком, во втором – каталитическое разложение 2N O  на азот и
кислород. Математическая модель учитывает: 

– конвективный перенос массы и тепла в газовой фазе; 
– диффузионный перенос массы по длине слоя в газовой фазе; 
– наблюдаемую скорость химического превращения xNO ,  расчет 

наблюдаемой скорости разложения 2N O  и тепловыделение в резуль-
тате протекания экзотермических реакций в твердой фазе; 

– перенос тепла теплопроводностью по длине слоя в твердой фазе; 
– межфазный тепло- и массообмен. 
2. Расчет теплофизических и термодинамических параметров, а

также коэффициентов тепло- и массопереноса с помощью математиче-
ской программы Mathcad. 

3. Реализация математической модели в программном комплексе
COMSOL Multiphysics, в том числе: проведение расчетов при варьиро-
вании температуры процесса и расхода исходной смеси, определение
высоты слоя и массы загрузки катализатора, обеспечивающих степень
очистки отходящих газов от оксидов азота не менее 98 %, расчет пере-
пада давления по слоям. 
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3. МАТЕМАТИЧЕСКОЕ МОДЕЛИРОВАНИЕ  
АДИАБАТИЧЕСКИХ РЕАКТОРОВ  

С НЕПОДВИЖНЫМ СЛОЕМ КАТАЛИЗАТОРА 

Адиабатический реактор с неподвижным зернистым слоем катали-
затора (НСК) имеет теплоизолированные стенки для минимизации по-
терь тепла в окружающую среду; кроме того, для него характерно не-
большое отношение высоты слоя к его диаметру, что позволяет
уменьшить гидравлическое сопротивление. Поэтому в математической
модели адиабатического реактора с НСК можно не учитывать ради-
альный тепло- и массоперенос, однако важно учитывать перенос тепла
теплопроводностью и перенос вещества диффузией в аксиальном
направлении. Вместе с тем для обеспечения требуемого времени кон-
такта смеси с катализатором при небольших высотах слоя линейные
скорости газа в реакторе также сравнительно невелики. Таким обра-
зом, для расчетов необходимо использовать двухфазную математиче-
скую модель, учитывающую конечный тепло- и массообмен между
катализатором и газом, особенно в случаях применения активных ка-
тализаторов и для расчета высокоэкзотермических процессов. Основ-
ные принципы, методы и этапы математического моделирования ката-
литических реакторов изложены в работах [32‒35]. 

МАТЕМАТИЧЕСКИЕ МОДЕЛИ КАТАЛИТИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ  
В АППАРАТАХ С НЕПОДВИЖНЫМ ЗЕРНИСТЫМ СЛОЕМ  

В работах [32‒35] приводится стационарная однофазная дисперси-
онная (диффузионная) модель процессов в адиабатических аппаратах с
неподвижным зернистым слоем, которая учитывает конвективный по-
ток реакционной газовой смеси через зернистый слой, продольную
дисперсию тепла, а также вещества и химическое превращение веще-
ства на катализаторе. Внутренний тепло- и массоперенос в зерне ката-
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лизатора предполагается настолько интенсивным, что градиентами
концентраций и температур внутри зерна катализатора можно прене-
бречь. Предполагается также, что тепло- и массоперенос между по-
верхностью зерна катализатора и потоком, т. е. внешний тепло- и мас-
соперенос, не влияет на скорость реакции. При постоянных величинах
скорости потока и эффективных аксиальных коэффициентов диффузии
и теплопроводности математическая модель адиабатического реактора, 
где протекает единственная экзотермическая реакция, имеет следую-
щий вид:  

2

слоя2
,e

d C dC
D u r

dzdz
      (3.1) 

2

газ слоя2
( )e p

d T dT
u c H r

dzdz
       (3.2) 

с граничными условиями: 

0 газ 00 : ( ) ,  ( ) ,e p e
dC dT

z u C C D u c T T
dz dz

        (3.3) 

: 0,  0,
dC dT

z L
dz dz

    (3.4) 

где 0,  С С  – концентрация реагента в слое и на входе в слой, 3моль/м ;  

0,  T T  – температура зернистого слоя и на входе в слой, К;  
r – скорость реакции, моль/(кг с);   

газ слоя,     – плотность газа и слоя катализатора, 3кг/м ;  

pс  – удельная теплоемкость газа, Дж/(кг К);   

u – линейная скорость газа на полное сечение зернистого слоя, м/с;  

еD  – эффективный аксиальный коэффициент диффузии, 2м /с;  

е – эффективный аксиальный коэффициент теплопроводности, 
Вт/(м К);   

H  – энтальпия реакции, Дж/моль;  
z – продольная координата, м;  
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L – длина слоя, м; 
  – стехиометрический коэффициент вещества в реакции. 
Если нельзя пренебречь влиянием внешнего тепло- и массоперено-

са, то уравнения модели записываются отдельно для каждой фазы и
учитывается межфазный тепло- и массоперенос. Если тепловой и диф-
фузионный критерий Пекле больше двухсот, то можно пренебречь
продольной дисперсией тепла и вещества и использовать двухфазную
модель идеального вытеснения [32‒35]. В случае одной реакции мате-
матическая модель имеет следующий вид:  

газовая фаза 

уд ( ),s
dC

u S С С
dz

    (3.5) 

газ уд ( );p s
dT

u c S T T
dz

     (3.6) 

твердая фаза 

слоя уд ( ),sr S С С      (3.7) 

слоя уд( ) ( )sH r S T T      (3.8) 

с граничными условиями 

0 00 : ,  ,z С C T T    (3.9) 

где sC  – концентрация в твердой фазе, 3моль/м ;  

sT  – температура твердой фазы, К;  
  – коэффициент теплообмена между газовой и твердой фазой, 

2Вт/(м ;К)  
  – коэффициент массообмена между газовой и твердой фазой, 

м/с; 

удS  – удельная поверхность зерен в единице объема слоя, 1м .  

Более полная по сравнению с моделями (3.1)‒(3.4) и (3.5)‒(3.9) ста-
ционарная двухфазная дисперсионная модель процессов в адиабатиче-
ских реакторах с НСК в предположении интенсивного тепло- и массо-
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переноса в зерне катализатора, а также при постоянстве скорости по-
тока, эффективных аксиальных коэффициентах диффузии и теплопро-
водности и при протекании одной реакции имеет следующий вид: 

газовая фаза 

2

уд2
( ),e s

d C dC
D u S С С

dzdz
      (3.10) 

2

газ уд2
( );e p s

d T dT
u c S T T

dzdz
       (3.11) 

твердая фаза 

слоя уд ( ),sr S С С      (3.12) 

 слоя уд( ) ( )sH r S T T      (3.13) 

с граничными условиями на входе (3.3) или (3.9), на выходе (3.4). 
Все приведенные выше модели описывают стационарное состояние

неподвижного зернистого слоя катализатора. Примеры нестационар-
ных двухфазных математических моделей, используемых при матема-
тическом моделировании нестационарных процессов, можно найти в
работах [36‒38]. 
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4. МАТЕМАТИЧЕСКОЕ МОДЕЛИРОВАНИЕ  
ПРОЦЕССА КОМПЛЕКСНОЙ  

КАТАЛИТИЧЕСКОЙ ОЧИСТКИ  

4.1. ИСХОДНЫЕ ДАННЫЕ ДЛЯ РАСЧЕТОВ 

В разделе 2 приведены основные требования к математической мо-
дели для описания процесса комплексной каталитической очистки от-
ходящих газов от оксидов азота.  

Математическое моделирование процесса проводится при варьиро-
вании значений параметров в следующих диапазонах: 

– входная температура: 230…270 °С; 
– линейная скорость потока: 1,128…1,437 м/с, что соответствует

объемному расходу газового потока 46 040…58 670 3м /ч  (н. у.). 

Фиксированные величины: 
– площадь сечения аппарата: 11,34 3моль/м ;  
– состав смеси перед первым слоем (СКВ): xNO  – 0,15 об. %, ам-

миак – 0,165 об. %, кислород – 5 об. %, вода – 2 об. %, воздух – по ба-
лансу;  

– состав смеси перед вторым слоем (разложение закиси азота): 

2N O  – 0,15 об. %, кислород – 2,5 об. %, воздух – по балансу; 
– рабочее давление: 0,65 МПа. 
В результате расчетов необходимо найти объемы загрузки катали-

заторов по слоям, обеспечивающим степени очистки газов от xNO  и 

2N O  не менее 98 % при следующих ограничениях: 
– высота слоев не должна превышать максимально возможной: для

СКВ – 0,5 м, для разложения закиси азота – 0,7 м; 
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– максимальная температура в слое катализатора СКВ не должна
превышать 280 °С, так как при более высокой температуре снижается
селективность алюмованадиевых катализаторов; 

– общее гидравлическое сопротивление реактора (перепад давле-
ния на первом и втором слоях) должно быть минимальным. 

Необходимо также рассчитать суммарный перепад давления в ре-
акторе исходя из полученной высоты слоев.  

4.2. КИНЕТИЧЕСКИЕ УРАВНЕНИЯ РЕАКЦИЙ СКВ  
ОКСИДОВ АЗОТА АММИАКОМ И РАЗЛОЖЕНИЯ N2O  

При восстановлении оксидов азота аммиаком протекают следую-
щие основные реакции:  

3 2 2 24NH 4NO O 4N 6H O,     (I) 

  3 2 2 28NH 6NO 7N 12H O.    (II) 

Разложение закиси азота происходит по реакции 

             2 2 22N O 2N O .  (III) 

Ранее экспериментально было установлено, что кинетическая мо-
дель процесса селективного каталитического восстановления оксидов 
азота аммиаком на 2 5 2 3V O /Al O -катализаторе  описывается уравнени-

ем 1-го порядка по xNO  [25]. Кинетическая модель процесса разложе-
ния закиси азота на азот и кислород на оксидных Ni/Co-содержащих 
катализаторах описывается уравнением 1-го порядка по 2N O  [30, 39]. 
Таким образом, скорости каталитических реакций (I) и (III) могут быть
представлены в виде уравнений 1-го порядка относительно ключевых
компонентов: 

,s
kw kC  (4.1) 

где s
kC  – концентрация веществ в зерне катализатора, 3моль/м ;  

k – константа скорости реакции, 1с ,  для 1-го слоя k – константа
скорости СКВ оксидов азота аммиаком на V/Al катализаторе,  
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для 2-го слоя k – константа скорости разложения закиси азота на
оксидных Ni/Co-содержащих катализаторах. 
Зависимость константы скорости реакции от температуры подчи-

няется уравнению Аррениуса: 

0 ,s

E

RTk k e



  (4.2) 

где 0k  – предэкспоненциальный множитель, 1с ;  
E – энергия активации, Дж/моль; 
R – универсальная газовая постоянная, Дж/(моль К).  
В первом слое используется промышленный V/Al катализатор  

в виде цилиндров 5×15 мм с кинетическими константами: 
–

0
1252,1 с ,k   13 390 Дж/мольE   [25]. Величина наблюдаемой кон-

станты скорости при текущей температуре катализатора рассчитывает-
ся по уравнению Аррениуса (4.2) в COMSOL Multiphysics. 

Во втором слое используется Ni/Co катализатор; для фракции
0,25…0,50 мм были экспериментально определены 96 600 Дж/мольE 
и константа скорости реакции при температуре Т = 503 К, 

–
503

112,6 сk   [40]. Предэкспоненциальный множитель вычисляется
из уравнения Аррениуса:  

503
0 503 .

E

RTk k e  (4.3) 

Величина константы скорости реакции при текущей температуре
катализатора также рассчитывается по уравнению (4.2) в COMSOL 
Multiphysics. Для расчета наблюдаемой скорости реакции разложения
закиси азота в процессе вычислений в COMSOL Multiphysics рассчи-
тывается степень использования зерна катализатора.  

На рисунке показаны зависимости наблюдаемых констант скорости
реакции СКВ и реакции разложения 2N O  от температуры процесса.  
С учетом данных по активности обоих катализаторов производится
расчет необходимых объемов их загрузки, обеспечивающих заданные 
степени очистки от xNO  и 2N O . 
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Зависимости наблюдаемых констант скорости реакции СКВ  
и реакции разложения N2O от температуры процесса 

4.3. ВЫВОД УРАВНЕНИЙ БАЛАНСА МАССЫ  
ПО ВЕЩЕСТВАМ 

Согласно требованиям к математической модели процесса, изло-
женным в разделе 2, уравнения баланса массы k-го вещества в случае
зависимости скорости потока и аксиального коэффициента диффузии
вещества от температуры можно записать для газовой и твердой фазы с
учетом разницы температур фаз в следующем общем виде [33, 36, 41]: 

газовая фаза 

   уд 0;

g
k g gg e g s

k k kk k

uC
C D y S C y y

z z z

           
 (4.4) 

твердая фаза 

 
x 2уд NO (N O) 0,gg s s

k k kkS C y y kC       (4.5) 

где х 3 21(NO ),  2(NH ),  3(N O);k k k    

удS  – удельная поверхность зерен в единице объема слоя, 1м ;  

u  – скорость на полное сечение слоя, м/с; 
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е
kD  – эффективный аксиальный коэффициент диффузии k-го веще-

ства в слое катализатора, 2м /с;  

k  – коэффициент массообмена между газовой и твердой фазой, 
м/с; 

z – координата по длине слоя, м; 
g
ky  – концентрация веществ в газовой фазе, мол. доля; 
s
ky  – концентрация веществ в твердой фазе, мол. доля; 

k  – стехиометрические коэффициенты k-го вещества в реакции; 

k – константа скорости реакции, 1с ; 

x 2NO (N O)
sC  – концентрация ключевого компонента в твердой фазе, 

3моль/м ;  для первого слоя 
x 2NO (N O)

sC  – концентрация xNO ;  

для второго слоя  x 2NO N O
sC  – концентрация 2N O;   

g
kC  – концентрация веществ в газовой фазе, 3моль/м ;  

или g , ,g g
k

g

P
С C C

RT
   (4.6) 

где gT  – температура в газовой фазе, К; 

P – давление, при котором осуществляется процесс, атм; 

R – газовая постоянная, 3(м атм)/(моль К).   
В дальнейших преобразованиях линейная скорость потока в рабо-

чих условиях u рассчитывается с учетом рабочих давления и темпера-
туры, а также линейной скорости 0u  при нормальных условиях (н. у.) 
по следующему выражению: 

0
0

0
,

P T
u u

P T
  (4.7) 

где 0P  и 0T  – давление и температура при н. у. соответственно, атм и К; 
P и T – рабочая температура и давление процесса, атм и К. 
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Концентрация веществ в газовой и твердой фазе рассчитывается
через общую концентрацию при н. у. и мольную долю веществ по
формулам 

0 0 0
0

0 0 0
,g g g g

k k k
PT P PT

C C y y
P T RT P T

   (4.8) 

0 0 0
0

0 0 0
,s s s s

k k k
PT P PT

C C y y
P T RT P T

   (4.9) 

где 0
sC и 0

gC  – общая концентрация веществ при н. у., 3моль/м .  

Преобразуем уравнения (4.4) и (4.5) с учетом (4.7)–(4.9): 

 

0 0 0
0

0 0 0

уд 0,

g
gk

e k
k

g

gs
k k k

g

P P TT P
u y

yP T RT P T P
D

z z RT z

P
S y y

RT

 
        

    

   

  0
уд

0
0.gs s

k k kk
g

PP
S y y k y

RT RT
      

Получившиеся выражения разделим на 0

0

P

RT
, в результате чего по-

лучим итоговые уравнения массопереноса в газовой и твердой фазе
для k-го вещества: 

газовая фаза 

 0 0
0 уд

0 0
0;

g g
ge sk k

k k k k
g g

y yT TP P
u D S y y

z z T P z T P

         
    

 (4.10) 

твердая фаза 

 
x 2

0
уд NO (N O)

0
0,gs s

k k kk
g

TP
S y y ky

T P
       (4.11) 
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где 
x 2NO (N O)

sy  – концентрация ключевого компонента в твердой фазе, 

мол. доля; для первого слоя 
x 2NO (N O)

sy  – концентрация xNO ;  для вто-

рого слоя 
x 2NO (N O)

sy  – концентрация 2N O.   

4.4. ВЫВОД УРАВНЕНИЙ БАЛАНСА ТЕПЛА  
В ГАЗОВОЙ И ТВЕРДОЙ ФАЗЕ 

Согласно требованиям к математической модели процесса, изло-
женным в разделе 2, уравнения баланса тепла в случае зависимости
скорости потока и аксиального коэффициента теплопроводности от
температуры можно записать для газовой и твердой фазы в следующем
виде [33, 36, 41]: 

газовая фаза 

уд ( );
g

p s g
T

с u S T T
z


   


 (4.12) 

твердая фаза 

x 2уд NO (N O)( ) ( ) ,ss
ef s g

T
S T T H kC

z z

           
 (4.13) 

где   – плотность газа, 3кг/м ;  

рс  – теплоемкость газа, Дж/(кг К);  

u – скорость на полное сечение слоя, м/с; 
z – координата по длине слоя, м; 

gT  – температура в газовой фазе, К; 

sT  – температура в твердой фазе, К; 
  – коэффициент теплообмена между газовой и твердой фазой, 

2Вт/(м ;К)  

удS  – удельная поверхность зерен в единице объема слоя, 1м ;  

еf  – эффективный аксиальный коэффициент теплопроводности, 

Вт/(м ;К)  
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H  – энтальпия реакции, Дж/моль; 
K – константа скорости реакции, 1c ;  

x 2NO (N O)
sC  – концентрация ключевого компонента в твердой фазе, 

3моль/м ;  для первого слоя 
x 2NO (N O)

sC  – концентрация xNO ;  

для второго слоя 
x 2NO (N O)

sC  – концентрация 2N O;   

0P  – давление при нормальных условиях, атм. 
Для удобства расчета теплоемкости при раб оп(или )T T T и пере-

хода к 0u  воспользуемся следующими преобразованиями: 

оп 0 0
0 оп

0 0 0
0

0

( )
( ) ,

p
p p

m
m

c T P uT
c u u c T

PT T P VV
T P

    (4.14) 

здесь 0mV  – объем одного моля газа, равный 3 322,4 10  м ,  а оп( )pc T – 

мольная теплоемкость смеси при опорной температуре. 
Итоговое уравнение теплопереноса для газовой фазы с учетом 

(4.14) имеет вид 

0
оп уд

0
( ) ( ).

g
p s g

m

Tu
c T S T T

V z


  


 (4.15) 

Преобразуем (4.13) с учетом (4.9) и получим итоговое уравнение
теплопереноса для твердой фазы: 

x 2

0
уд NO (N O)

0
( ) ( ) .ss

ef s g
T P

S T T H k y
z z RT

           
 (4.16) 

Полученная система дифференциальных уравнений в частных про-
изводных (4.15) и (4.16) учитывает теплоперенос и выделение тепла в
результате каталитических реакций. 

Полная математическая модель с соответствующими граничными
условиями применяется для описания каталитических процессов, про-
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текающих в слоях катализаторов в реакторе комплексной очистки от
оксидов азота, она имеет следующий вид: 

 0 0
0 уд

0 0
0,

g g
ge sk k

k k k k
g g

y yT TP P
u D S y y

z z T P z T P

         
    

 (4.17) 

 
x 2

0
уд NO (N O)

0
0,gs s

k k kk
g

TP
S y y ky

T P
       (4.18) 

0
оп уд

0
( ) ( ),

g
p s g

m

Tu
c T S T T

V z


  


 (4.19) 

x 2

0
уд NO (N O)

0
( ) ( ) .ss

ef s g
T P

S T T H k y
z z RT

           
 (4.20) 

Граничные условия:  

вхвх0 : ,    ;gg
g g k kz T T y y    (4.21) 

: 0,    0.
g

s kyT
z L

z z


  

 
 (4.22) 

В первом слое протекает процесс СКВ оксидов азота аммиаком, во
втором слое – разложение закиси азота. 

4.5. ОПРЕДЕЛЕНИЕ ТЕПЛОФИЗИЧЕСКИХ СВОЙСТВ  
ГАЗОВОЙ СМЕСИ И РАСЧЕТ ЭНТАЛЬПИЙ РЕАКЦИЙ 

4.5.1. ОПРЕДЕЛЕНИЕ ПЛОТНОСТИ, ДИНАМИЧЕСКОЙ ВЯЗКОСТИ,  
ТЕПЛОЕМКОСТИ, ТЕПЛОПРОВОДНОСТИ 

В связи с тем что в составе отходящих газов примеси оксидов азота
составляют не более 1 %, а воздух – остальное, при расчетах таких
теплофизических параметров газовой смеси, как плотность ,  динами-
ческая вязкость ,  теплоемкость Рc  и теплопроводность   можно
принять их значения для воздуха. Величины ,    и   для воздуха при
заданных рабочих температурах и давлениях взяты из [42].  
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Плотность для тех же рабочих температур и давления рассчитыва-
ется в Mathcad по формуле 

0
0

0
,

T P

TP
    (4.23) 

где 0  – плотность воздуха при нормальных условиях, 3кг/м ;  
T и P – рабочая температура и давление процесса, К и атм; 

0P  и 0T  – давление и температура при н. у. соответственно атм и К. 
Для определения теплоемкости смеси при различных температурах 

вначале рассчитывается теплоемкость каждого компонента по эмпири-
ческой формуле 

  2 3,
iPc T A B T C T D T        (4.24) 

где 
iPc  – теплоемкость i-го веществ, кал/(моль К),   

А, В, С, D – коэффициенты, приведенные в табл. 4.1. 

Т а б л и ц а  4.1 

Коэффициенты для расчета теплоемкости веществ [43] 

Вещество A B C D 

2H O  7,701 44,595 10  62,521 10  90,859 10   

2O  6,713 60,879 10  64,170 10  92,544 10   

2N  7,440 20,324 10  66,400 10  92,790 10   

3NH  6,524 35,692 10  64,078 10  92,830 10   

NO 7,009 30,224 10   62,328 10  91,000 10   

2N O  5,164 21,739 10  51,380 10  94,371 10  
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Далее рассчитывается теплоемкость смеси по формуле 

см ( ) ( ) ,
i iP ic T c T y   (4.25) 

где iy  – концентрация i-го вещества, мол. доля. 
При необходимости выражения теплоемкости в Дж/(мо[ ль ]К)  

применяют переводной коэффициент, равный 4,184: 

см ( ) ( ) 4,184.
i iP ic T c T y   (4.26) 

4.5.2. РАСЧЕТ ЭНТАЛЬПИИ РЕАКЦИИ 

Расчет энтальпии реакции производится на основании зависимости
теплового эффекта от температуры, которая выражается формулой
Кирхгоффа в виде [44] 

( ) ,T J PH H c T dT      (4.27) 

где TH  ‒ энтальпия реакции при температуре T, кал/моль;  
( )Pc T  ‒ разность между суммарной теплоемкостью продуктов и

суммарной теплоемкостью исходных веществ при температуре Т, 
кал/(мо[ ль ]К) ; количества берутся в числах молей, соответствующих
стехиометрическому уравнению. Для вычисления интеграла (4.27) 
необходимо знать зависимость ( )Pc T  от температуры и, следова-
тельно, зависимости теплоемкостей веществ от температуры;  

JH  ‒ постоянная интегрирования. 
Воспользуемся вторым приближением для вычисления энтальпии

реакции при температуре T, в котором ( )Pc T  рассчитывается при 

постоянной температуре constT . В этом случае ( )Pc T  можно вынести 
из-под интеграла: 

const( ) ,T J PH H c T dT       (4.28) 

и, взяв интеграл от dT, получить 

const( ) .T J PH H c T T      (4.29) 
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В качестве constT  часто берется температура 298,15 К, при которой 
значения теплоемкости можно найти в справочниках. Однако можно
взять и другую температуру из интервала интегрирования. Основным 
условием является вычисление Pc  при постоянной температуре, для
того чтобы можно было вынести ее из-под знака интеграла.  

Для нахождения постоянной интегрирования JH  воспользуемся 
уравнением (4.29) при 298,15 К:T   

298,15 const( )298,15 К,J PH H c T      (4.30) 

откуда 

298,15 const( )298,15 К.J PH H c T      (4.31) 

Подставляя правую часть уравнения (4.31) вместо JH  в уравне-
ние (4.29), получим 

298,15 const const( )298,15 ( ) .T P PH H c T c T T        (4.32) 

Энтальпия реакции при 298,15 К, т. е. стандартная энтальпия реак-
ции 298,15H , вычисляется по формуле 

0
298,15 об ,i

i
H H     (4.33) 

где 0
обi

H  ‒ стандартная энтальпия образования i-го вещества при

298,15 К, Дж/моль; значение которой берется из справочников 
по теплофизическим и химическим свойствам газов и жид-
костей; 

i  – стехиометрические коэффициенты веществ, берутся со знаком
«–» для исходных веществ, со знаком «+» для продуктов ре-
акции. 

Далее приводится пример расчета энтальпии реакции восстановле-
ния оксида азота аммиаком при 250 °С. Запишем реакцию (I) в виде 

3 2 2 2NH NO 0,25O N 1,5H O.     (Ia) 
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1. По уравнению (4.33) рассчитывается стандартная энтальпия ре-
акции с использованием значения стандартных энтальпий образования
веществ из табл. 4.2: 

2 2 3

2

H O NON NH

O

0 0 0 0
298,15 об об об об

0
об

1,5 1,0 1,0 1,0

0,25 97,38 [ккал/моль].

H H H H H

H

         

   

2. Используя значения теплоемкостей, взятых из табл. 4.2, рассчи-
тывают (250 С)Pc   как разность между суммарной теплоемкостью
продуктов и суммарной теплоемкостью исходных веществ при темпе-
ратуре 250 °С с учетом стехиометрических коэффициентов
уравнения (Ia): 

2 2 3 2N H O NH NO O
(250 С) 1,5 0,5

0,422 кал/(моль К).

P P P P P Pc с с с с с       

 

3. Энтальпию реакции при 250 °С вычисляют по уравнению (4.32):  

250 C 97 380,0 0,422 298,15 0,422(250,0 273,15)

97 290,0 [кал/моль] 407 041,0 [Дж/моль].

H        

   

Т а б л и ц а  4.2 

Стандартные энтальпии образования при 298,15 К и теплоемкости  
веществ – участников реакций  

Вещество 0
обi

H , ккал/моль 
( ),

iPc T  кал/(моль·К)  

230 °С 250 °С 270 °С 

H2O ‒57,80 8,461 8,508 8,557 

O2 0,00 7,444 7,490 7,535 

N2 0,00 7,075 7,097 7,121 

NH3 ‒10,92 10,028 10,180 10,331 

NO2 8,09 10,350 10,480 10,606 

N2O 19,49 9,863 9,859 9,838 
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Значения всех теплофизических параметров при трех рабочих тем-
пературах приведены в табл. 4.3 для смесей, составы которых соответ-
ствуют обеим рассматриваемым реакциям: 

– СКВ: NO – 0,15 об. %, 3NH  – 0,165 об. %, 2O  – 5 об. %, 2H O  – 
2 об. %, воздух – остальное;  

– разложение 2N O:  2N O  – 0,15 об. %, 2O  – 2,5 об. %, воздух – 
остальное. 

Т а б л и ц а  4.3 

Теплофизические свойства смесей газов на каждой стадии  
каталитической очистки  

Стадия T, °C 
610 ,

кг/(м с)

 


( )возд.

3

, 

кг/м

 2
(возд.) 1 ,0

Вт/(м К)





  и( )смес

Дж/(мол )

,

ь К

Pc


(‒ΔH), 
Дж/моль 

СКВ 
230 26,480 4,556 4,048 

29,816 406 993 

DeN2O 29,657 80 887 

СКВ 
250 27,167 4,382 4,176 

29,918 407 041 

DeN2O 29,755 80 923 

СКВ 
270 27,835 4,221 4,302 

30,026 407 102 

DeN2O 29,859 80 974 

4.6. ОПРЕДЕЛЕНИЕ ЭКВИВАЛЕНТНЫХ РАЗМЕРОВ ЗЕРЕН
КАТАЛИЗАТОРА  

Многие катализаторы изготавливаются в форме цилиндров или
имеют более сложные геометрические формы. Критериальные зависи-
мости для определения гидродинамических, тепло- и массообменных
параметров в дисперсных системах часто в качестве линейного разме-
ра частицы несферической формы содержат эквивалентный радиус, 
который рассчитывается как радиус сферы, имеющей такое же отно-
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шение объема к наружной поверхности, как и реальная частица. Его
значение вычисляется из соотношения 

з
пр

з

3
,

V
r

S
  (4.34) 

где зV  – объем зерна катализатора, 3м ;  

зS  – площадь поверхности зерна катализатора, 2м .  
В нашем случае формула для расчета эквивалентного радиуса ци-

линдрических частиц имеет вид 

2
ц ц ц цз

пр пр
з ц ц ц ц ц

33 3
,

2 ( ) 2 ( )

r l r lV
r r

S r r l r l


   

  
 (4.35) 

где цr  – радиус зерна катализатора цилиндрической формы, м; 

цl  – высота зерна катализатора цилиндрической формы, м.  
В табл. 4.4 приведены размеры зерен катализатора, которые ис-

пользуются на обеих стадиях комплексной очистки от оксидов азота. 

Т а б л и ц а  4.4 

Размеры зерна катализаторов в форме цилиндров 

Стадия и тип
катализатора 

Высота
зерна (l), м 

Диаметр
зерна (d), м 

Радиус зер-
на (r), м 

Эквивалентный
радиус зерна 

(rпр), м 

I ‒ V2O5/Al2O3 0,010 0,0040 0,0020 0,0025 

II ‒ Cs/NiCoOx 0,0052 0,0030 0,0015 0,0017 

4.7. РАСЧЕТ ЭФФЕКТИВНОГО КОЭФФИЦИЕНТА  
ДИФФУЗИИ 

Внутри катализатора диффузия реагентов и продуктов реакции
происходит в порах различного размера. Этот сложный физико-
химический процесс, как правило, может быть с достаточной точно-
стью представлен упрощенными моделями. Эффективный коэффици-
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ент диффузии вещества в пористом зерне катализатора определяется
типом диффундирующих частиц и свойствами среды. Если поры
настолько велики, что молекулы сталкиваются между собой чаще, чем
со стенками пор, механизм диффузии тот же, что и в объеме газа, т. е. 
преобладает молекулярная диффузия. Молекулярный коэффициент
диффузии характеризует тепловое движение молекул. Его зависимость 
от температуры T и давления P выражается формулой 

0 0

0
,

n

i i
PT

D D
T P

 
  

 
 (4.36) 

где 0
iD  – молекулярный коэффициент диффузии i-го вещества в газо-

вой смеси, 2м /с .  
В очень узких порах молекулы сталкиваются со стенками чаще, 

чем между собой, такой режим называется кнудсеновским. Согласно
кинетической теории газов, кнудсеновский коэффициент диффузии
при температуре Т отражает соударение молекул со стенками пор и
рассчитывается по формуле 

97 ,Ki
i

T
D r

M
  (4.37) 

где r – радиус пор, м;  

iM  – молекулярный вес i-го вещества, г/моль;  
Т – температура, К. 
Очевидно, что если один из двух коэффициентов диффузии (D или
)KD  намного больше другого, то его не следует принимать во внима-

ние. Однако при наличии в катализаторе широкого спектра пор долж-
ны быть учтены оба механизма, и эффективный коэффициент диффу-
зии в пористой частице представляется как 

1
1 1

,ei e
i Ki

D P
D D


 

  
 

 (4.38) 

где iD  – молекулярный коэффициент диффузии i-го вещества, 2м /с;  

KiD  – кнудсеновский коэффициент диффузии i-го вещества, 2м /с;  

eP  – коэффициент проницаемости. 
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Коэффициент проницаемости eP  включает в себя ряд геометриче-
ских характеристик реальной пористой структуры катализаторов – ко-
эффициенты пористости, формы, извилистости, шероховатости. Если
пористость определяется легко, то установить значения остальных ве-
личин – задача весьма сложная. Учитывая неопределенность указан-
ных коэффициентов, коэффициент проницаемости катализатора и, 
следовательно, эффективный коэффициент диффузии следует опреде-
лять экспериментально. Коэффициенты проницаемости, измеренные
различными методами, для большинства промышленных катализато-
ров находятся в интервале 0,1…0,2 [45].  

Для катализаторов СКВ и разложения закиси азота было принято, 
что 0,15.eP   При расчете молекулярных коэффициентов диффузии  

в бинарных смесях 2NO N  и 2 2N O N  значения данных коэффи-

циентов в рабочих условиях соответственно равны 51,75 10  и 
5 21,40 10  м /с . В выражении (4.36) принят показатель степени n = 1,8 

для xNO  и 2N O.  В расчете кнудсеновского коэффициента диффузии
для NiCo катализатора разложения закиси азота принят размер пор 

93030 нм ( )10  м .r    

Примечание. Эффективный коэффициент диффузии определялся и вво-
дился в модель только для расчета модуля Тиле и степени использования
внутренней поверхности катализатора разложения закиси азота; они учитыва-
лись при расчете наблюдаемых кинетических констант для цилиндров разного
размера на основании экспериментальных данных, полученных на мелкой
фракции этого катализатора [45]: 

пр ,
ei

k
r

D
   (4.39) 

3 1 1
.

( )th
               

(4.40) 

В случае катализатора СКВ использовались макрокинетические данные, 
полученные на цилиндрических зернах промышленного размера, поэтому
расчеты эффективных коэффициентов диффузии не проводились. 
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4.8. РАСЧЕТ КОЭФФИЦИЕНТОВ МАССО- И ТЕПЛООБМЕНА
МЕЖДУ НАРУЖНОЙ ПОВЕРХНОСТЬЮ ЗЕРНА  

КАТАЛИЗАТОРА И ПОТОКОМ 

4.8.1. ВЫБОР ХАРАКТЕРНОГО РАЗМЕРА  

В гидро- и аэродинамике обычно рассматривают два предельных
случая течения потоков. При обтекании изолированных элементов
(одиночной твердой частицы, лопаток турбины, крыла самолета и
т. п.) поток является внешним по отношению к граничным поверхно-
стям. По трубам и каналам поток течет внутри поверхностей, на ко-
торых задаются граничные условия. В этом плане исследование тече-
ния сквозь зернистые слои является смешанной задачей: поток обте-
кает зерна слоя и в то же время протекает в пространствах между ни-
ми. Поэтому выбор характерных размеров и скорости может быть
различным в зависимости от подхода к рассматриваемой задаче [46]. 

1. При решении внешней задачи в качестве характерного размера
при обтекании частицы естественно выбрать диаметр зерна катализа-
тора, d.  

2. Рассматривая течение в слое как внутреннюю задачу, можно вве-
сти эквивалентный диаметр по́рового канала ed  (учетверенный гид-
равлический радиус). Газ проходит через зернистый слой по каналам 
сложного сечения, определяемым поверхностью зерен в единице объ-
ема, т. е. удельной поверхностью и долей свободного объема :  

з
уд

з
(1 ),

А
S

V
    (4.41) 

где удS  – удельная поверхность зерен, 1м ;   

зА  – поверхность зерна, 2м ;  

зV  – объем зерна, 3м .   
Далее определяем эквивалентный диаметр порового канала: 

уд

4
.ed

S


  (4.42) 
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Эта величина объединяет оба основных параметра стационарного
зернистого слоя удS  и ,  поэтому она является наиболее характерным

определяющим размером слоя. 

4.8.2. ОПРЕДЕЛЕНИЕ АЭРОДИНАМИЧЕСКИХ КРИТЕРИЕВ  

Расчет аэродинамических критериев течения потока газа, который
приводится ниже, необходим для достоверного описания математиче-
ской модели. От них зависят коэффициенты массо- и теплообмена
между поверхностью зерна катализатора и потоком. 

Критерий (число) Рейнольдса – это основной параметр, определя-
ющий структуру потока и гидравлическое сопротивление зернистого
слоя. Для одиночного зерна 

пр
Re .

ud 



 (4.43) 

Рассматривая течение в слое как внутреннюю задачу, введем ско-
рость скольжения еu  (эквивалентную скорость) потока относительно
зерен – это скорость потока в пространстве между зернами, она связа-
на со средней скоростью u соотношением 

.e
u

u 


 (4.44) 

Эквивалентный критерий Рейнольдса равен 

Re .e e
e

u d 



 (4.45) 

4.8.3. РАСЧЕТ КОЭФФИЦИЕНТОВ МАССООБМЕНА 

С помощью полуэмпирических критериальных зависимостей мож-
но рассчитать коэффициенты массообмена между поверхностью зерна
катализатора и потоком для разных областей значений чисел Рейноль-
дса. Так как для всех рассматриваемых скоростей из приведенного в
постановке задачи диапазона критерий Re 30,e   то выберем критери-
альное уравнение согласно [46]: 

0,64 1/3Sh 0,395Re ,e e Sc   (4.46) 
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где She  – диффузионный критерий Шервуда (эквивалентный); 
Sc – критерий Шмидта, который рассчитывается по формуле 

Sc ,
iD





 (4.47) 

где   – динамическая вязкость смеси, кг/(м с).  
Диффузионный критерий Шервуда равен 

Sh ,i e
e

i

d

D


  (4.48) 

где i  – коэффициент массопереноса (массообмена), м/с; 

iD  – молекулярный коэффициент диффузии i-го вещества в газо-

вой смеси, 2м /с.  
Отсюда можно вычислить коэффициент массообмена между

наружной поверхностью зерна катализатора и потоком: 

Sh
.e i

i
e

D

d
   (4.49) 

4.8.4. РАСЧЕТ КОЭФФИЦИЕНТОВ ТЕПЛООБМЕНА  

Критериальные уравнения для расчета параметров теплообмена
аналогичны уравнениям для массообмена. Для определения коэффи-
циента теплообмена между наружной поверхностью зерна катализато-
ра и потоком используют зависимость теплового критерия Нуссельта
от чисел Рейнольдса и Прандтля [46]: 

0,64 1/3Nu 0,395Re Pr ,e e   (4.50) 

где Nue  – тепловой критерий Нуссельта (эквивалентный); 
Pr – критерий Прандтля, который рассчитывается по формуле 

Pr ,Pc



 (4.51) 

где Pc  – теплоемкость смеси, Дж/(кг ;К)  
  – коэффициент теплопроводности газа, Вт/(м .К)  
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Тепловой критерий Нуссельта равен 

Nu ,e
e

d



 (4.52) 

где   – коэффициент теплообмена, 2Вт/(м К).  
Отсюда можно вычислить коэффициент теплообмена между

наружной поверхностью зерна катализатора и потоком: 

Nu
.e

ed


   (4.53) 

4.9. РАСЧЕТ ЭФФЕКТИВНОГО КОЭФФИЦИЕНТА  
ТЕПЛОПРОВОДНОСТИ ПО ДЛИНЕ СЛОЯ 

По аналогии с массопереносом, перенос тепла в движущейся через
слой среде подчиняется тем же закономерностям, поэтому эффектив-
ный коэффициент теплопроводности по длине слоя [46] рассчитывает-
ся на основе следующего уравнения: 

0
эф Re Pr ,eB

      
 (4.54) 

где В – постоянный параметр, равный 0,0643;  

0 7





 для заданных условий. 

Величина 0  представляет собой сумму всех компонентов тепло-
переноса, не зависящих от скорости газового потока, существенной 
составляющей в которой является теплоперенос в непродуваемом слое. 
При возникновении естественной конвекции этот компонент теплопе-
реноса также необходимо учитывать. Второй член отражает процесс
теплопроводности, возникающий в условиях газового потока, прохо-
дящего через слой. 
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4.10. РАСЧЕТ ЭФФЕКТИВНОГО КОЭФФИЦИЕНТА  
ДИФФУЗИИ ВЕЩЕСТВА ПО ДЛИНЕ СЛОЯ  

Эффективный коэффициент диффузии в аксиальном направлении
можно рассматривать аналогично коэффициенту аксиальной тепло-
проводности при стационарном поле температур. 

Для расчета рекомендуется приближенная формула, которую мож-
но использовать во всем диапазоне чисел Re [46]: 

2
0,

1 0,28 1
0,25 1

Pe Re Sc 1 750 Rel


        
 

2

1 1/2

1
0,03 ,

(1 ) (Re Sc) 0,5



   

 (4.55) 

где 0,Pe l  – критерий Пекле для продольного коэффициента диффузии; 

  – относительный объем застойных зон, определяемый по формуле 

0,54,2Re .   (4.56) 

Исходя из вышесказанного коэффициент эффективной продольной
диффузии может быть рассчитан по выражению 

пр 0,2 Pe .e e
l k lD D u r     (4.57) 

В табл. 4.5 приведены значения коэффициентов эффективной про-
дольной диффузии и межфазного массообмена для xNO  и 2N O,  рас-
считанные при различных величинах температуры и расхода газового
потока. 

В табл. 4.6 приведены значения коэффициентов межфазного тепло-
обмена, эффективных коэффициентов теплопроводности по длине сло-
ев катализатора СКВ оксидов азота аммиаком и разложения закиси
азота, а также эффективный коэффициент диффузии 2N O  в зерне ка-
тализатора, рассчитанные при различных величинах температуры и 
расхода газового потока. 
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Т а б л и ц а  4.5 

Значения коэффициентов массопереноса при различных температурах  
и расходах газового потока 

T, °C 
Q, 
3м /ч  

0 ,U

м/с 

3
x

e (NO ) 10 ,lD 
2м /с  

4
2

e (N O) 10 ,lD 
2м /с  

xNO ,

м/с 
2N O,

м/с 

230 

46 040 1,128 0,946 6,751 0,0325 0,0318 

47 038 1,152 0,966 6,901 0,0329 0,0323 

55 035 1,348 1,132 8,103 0,0364 0,0357 

56 400 1,381 1,161 8,307 0,0370 0,0362 

57 600 1,411 1,185 8,487 0,0375 0,0367 

58 670 1,437 1,207 8,647 0,0379 0,0372 

250 

46 040 1,128 0,991 7,078 0,0350 0,0343 

47 038 1,152 1,012 7,236 0,0355 0,0348 

55 035 1,348 1,186 8,497 0,0392 0,0385 

56 400 1,381 1,216 8,712 0,0398 0,0391 

57 600 1,411 1,242 8,900 0,0404 0,0396 

58 670 1,437 1,265 9,068 0,0409 0,0401 

270 

46 040 1,128 1,036 7,410 0,0376 0,0369 

47 038 1,152 1,059 7,576 0,0381 0,0374 

55 035 1,348 1,241 8,897 0,0422 0,0414 

56 400 1,381 1,272 9,122 0,0428 0,0420 

57 600 1,411 1,299 9,319 0,0434 0,0426 

58 670 1,437 1,323 9,495 0,0439 0,0431 
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Т а б л и ц а  4.6 

Значения коэффициентов теплопереноса и эффективного коэффициента 
диффузии N2O в зерне катализатора при различных температурах  

и расходах газового потока 

T, °C 
Q, 
3м /ч  

xNO ,
2Вт/(м К)

2N O ,
2Вт/(м К)

xNO
эф ,

2Вт/(м К)

2N O
эф ,

2Вт/(м К)

2N O 710 ,eD 
2м /с  

230 

46 040 205,583 233,929 0,879 0,699 

5,855 

47 038 208,424 237,162 0,892 0,708 

55 035 230,456 262,233 0,995 0,780 

56 400 234,098 266,377 1,013 0,793 

57 600 237,274 269,990 1,028 0,804 

58 670 240,086 273,190 1,042 0,813 

250 

46 040 208,521 237,272 0,890 0,710 

6,154 

47 038 211,402 240,551 0,903 0,719 

55 035 233,750 265,980 1,007 0,791 

56 400 237,444 270,184 1,024 0,804 

57 600 240,665 273,849 1,040 0,815 

58 670 243,517 277,094 1,054 0,824 

270 

46 040 211,387 240,534 0,901 0,720 

6,452 

47 038 214,308 243,858 0,914 0,729 

55 035 236,963 269,637 1,018 0,802 

56 400 240,708 273,898 1,036 0,814 

57 600 243,973 277,614 1,052 0,825 

58 670 246,864 280,903 1,066 0,835 
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5. ИСПОЛЬЗОВАНИЕ  
ПРОГРАММНОГО КОМПЛЕКСА  

COMSOL MULTIPHYSICS ДЛЯ РЕАЛИЗАЦИИ  
РАЗРАБОТАННОЙ МОДЕЛИ И РАСЧЕТА  

ЧИСЛЕННЫХ ЗНАЧЕНИЙ ХАРАКТЕРИСТИК  
ИССЛЕДУЕМЫХ ПРОЦЕССОВ 

Математическое моделирование процессов селективного каталити-
ческого восстановления аммиаком оксидов азота x(NO )  и каталитиче-

ского разложения закиси азота 2(N O)  проводилось в программном
комплексе COMSOL Multiphysics.  

Использование пакета COMSOL Multiphysics для моделирования
комплексной очистки отходящих газов производства неконцентриро-
ванной азотной кислоты от оксидов азота позволяет:  

– учитывать связанные, или «мультифизические», явления;  
– устанавливать зависимости необходимых параметров, например

скоростей реакций от значений, получающихся в процессе моделиро-
вания (от значений температуры или констант скорости реакции); 

– исследовать процессы в твердой и газовой фазе;  
– исследовать влияние тепломассообмена между твердой и газовой

фазой по всей длине каталитического слоя;  
– исследовать влияние температуры, аксиальных эффективных ко-

эффициентов теплопроводности и диффузии и некоторых теплофизи-
ческих свойств на характеристики процесса.  

При моделировании учитываются все вышеперечисленные воз-
можности программы. В результате получены необходимые конверсии
по веществам и показан характер изменения температуры в газовой и
твердой фазе каждого слоя.  

Подробное описание использования пакета COMSOL Multiphysics 
в качестве программного обеспечения при математическом моделиро-
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вании каталитических процессов, протекающих в реакторах с непо-
движным слоем катализатора и на пористом зерне катализатора, с ин-
струкциями по построению моделей дано в учебном пособии [47].  

Далее рассмотрим процедуру генерирования в COMSOL 
Multiphysics модели процесса комплексной очистки отходящих газов
от оксидов азота в каталитическом реакторе с двумя последовательно
расположенными адиабатическими слоями. 

5.1. НАЧАЛО СОЗДАНИЯ МОДЕЛИ 

1. После запуска пакета COMSOL Multiphysics появляется окно
программы, изображенное на рис. 5.1. Во вкладке Model Wizard необ-
ходимо выбрать размерность модели и нажать на кнопку Next.  

Рис. 5.1. Начало создания одномерной модели 

2. Далее добавляется интерфейс Coefficient Form PDE (c) (коэффи-
циентная форма ДУ в частных производных) следующим образом: 
Mathematics → PDE Interfaces → Coefficient Form PDE (c). Выбрав этот
пункт в списке, нажимаем кнопку Add Selected  (рис. 5.2).  
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Рис. 5.2. Задание формы уравнений  

3. В этой же вкладке в области Dependent variables, расположенной
ниже, в строке ввода Field name записывается переменная yg. Числу
зависимых переменных (Number of dependent variables) присваивается
значение 3 (соответствует числу концентраций рассматриваемых ве-
ществ в газовой фазе), в таблицу Dependent variables вводятся названия
данных зависимых переменных газовой фазы процесса: yg_NOx, 
yg_NH3, yg_N2O. Аналогичным образом, начиная с добавления еще 
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одного интерфейса Coefficient Form PDE (c2), задаются три зависимые
переменные для твердой фазы процесса: ys_NOx, ys_NH3, ys_N2O. 
Заданные переменные показаны на рис. 5.3.  

Рис. 5.3. Вид вкладки Dependent variables для первого слоя  
(концентрации веществ в газе и твердой фазе) 

4. Не выходя из вкладки Model Wizard, необходимо добавить еще
один интерфейс Coefficient Form PDE (c), нажав мышкой на соответ-
ствующий пункт в списке и затем на кнопку Add Selected. Числу зави-
симых переменных (Number of dependent variables) присваивается зна-
чение «1», а в таблице Dependent variables вводится название данной
зависимой переменной – температуры газовой фазы процесса «Tg». 
Аналогичным образом, начиная с добавления еще одного интерфейса
Coefficient Form PDE (c4), задается температура твердой фазы процес-
са «Ts». Заданные переменные показаны на рис. 5.4. 
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Рис. 5.4. Вид вкладки Dependent variables для первого слоя  
(температуры газовой и твердой фаз) 

Задание зависимых переменных было выполнено для первого слоя
катализатора. Аналогично, начиная с добавления интерфейсов
Coefficient Form PDE (c5), …, Coefficient Form PDE (c8), выполняется
задание зависимых переменных для второго слоя (пункты 2‒4). Зави-
симым переменным для второго слоя необходимо присвоить другие
имена, например, для температуры газовой и твердой фазы можно
написать Tg2 и Ts2. Для трех концентраций веществ в газовой и твер-
дой фазах ‒ yg2_NOx, yg2_NH3, yg2_N2O и ys2_NOx, ys2_NH3, 
ys2_N2O соответственно. Вид данных вкладок представлен на рис. 5.5 
и 5.6. 
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Рис. 5.5. Вид вкладки Dependent variables для второго  
слоя (концентрации веществ в газе и твердой фазе) 

Рис. 5.6. Вид вкладки Dependent variables для второго  
слоя (температуры газовой и твердой фаз) 
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5. Затем выбирается тип исследования Stationary, после чего нажи-
мается кнопка Finish (рис. 5.7). При этом в модель автоматически до-
бавляется одномерная Model 1 (mod1) с набором различных «веток»: 
Definitions, Geometry 1, Materials, восемь Coefficient Form PDE (c-с8), 
Mesh 1, а также Study 1 c типом исследования Step 1: Stationary. 

Рис. 5.7. Вид вкладки типа исследования 
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5.2. ВВОД РАССЧИТАННЫХ ПАРАМЕТРОВ 

В первую очередь необходимо ввести все параметры модели, в том
числе вычисленные в Mathcad значения теплофизических свойств сме-
си и коэффициентов тепломассопереноса, через Global Definitions →
Parameters. 

Вводить значения параметров можно в произвольной размерности, 
но надо иметь в виду, что программа для проведения расчетов автома-
тически пересчитает их в систему СИ. Если в расчетах необходимо
использовать параметр в размерности, отличающейся от системы СИ, 
то размерность указывать не надо. На рис. 5.8 показан вид данной ста-
дии моделирования. 

Рис. 5.8. Вид вкладки Parameters  

Зависимые от температуры параметры рассчитываются во вкладке
Model → Definitions → Variables (рис. 5.9). 
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Рис. 5.9. Вид вкладки Variables  

5.3. ВВОД ГЕОМЕТРИЧЕСКИХ ФОРМ ОБЪЕКТА  

1. Для задания геометрии исследуемого объекта рисуется произ-
вольная линия во вкладке Graphics с помощью кнопки Draw Interval, 
расположенной в панели инструментов, находящейся под меню (нуж-
ная панель инструментов появляется, если во вкладке Model Builder 
выбрана ветка Geometry 1). Это можно также сделать, нажав правой
кнопкой мышки на ветку Geometry 1 и затем выбрать в появившемся
контекстном меню этой ветки элемент Interval. Надо задать два после-
довательных интервала, где конец первого интервала будет началом
второго. 

2. Для обозначения размеров, т. е. длины данных интервалов, зна-
чение параметра Left endpoint задается равным 0, параметра Right 
endpoint – L1 или же Left endpoint ‒ L1, а параметра Right endpoint – 
L1+L2 для первого и второго интервала соответственно, где L1, L2 – 
высота слоя катализатора. Визуальное представление показано на 
рис. 5.10. 



60 

Рис. 5.10. Визуальное представление геометрии одномерной модели  
для двух слоев катализатора 
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5.4. ВВОД КОЭФФИЦИЕНТОВ  
В МАССООБМЕННУЮ ЧАСТЬ МОДЕЛИ 

Прежде всего необходимо выбрать интервал, на котором будет за-
дано данное уравнение и коэффициенты этого уравнения. Для этого во
вкладках Coefficient Form PDE (c‒с8) необходимо нажать на нужный
интервал(ы), а затем на «+» в окне Domain Selection (рис. 5.11). Первый
интервал применяется для описания процесса СКВ в первом слое ката-
лизатора, второй – для описания процесса разложения закиси азота во
втором слое. 

Рис. 5.11. Выбор интервала для расчетов 
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Для задания уравнения и его коэффициентов заходим в одну из
вкладок Модели 1, например во вкладку Δu Coefficient Form PDE (c) →
Coefficient Form PDE 1. В появившейся вкладке Equation представлен
общий вид дифференциального уравнения: 

2

2
( ) ,a a

u u
e d c u u u au f

tt

 
         


 (5.1) 

где 
x

     
; 

ae  – mass coefficient (массовый коэффициент), 2 2с /м ;  

ad  – damping or mass coefficient (коэффициент затухания), 2 2с /м ;  
c – diffusion coefficient (коэффициент диффузии); 
  – conservative flux convection coefficient (коэффициент сохране-

ния конвективных потоков), 1м ;  
 – conservative flux source (коэффициент сохранения источника

потока), 1м ;  

  – convection coefficient (коэффициент конвекции), 1м ;  

a – absorption coefficient (коэффициент адсорбции), 2м ;  

f – source term (источник), 2м .  
Далее необходимо задать выражения для коэффициентов. Для это-

го открываем соответствующие группы коэффициентов и вводим для 
них соотношения. 

Уравнения массопереноса в газовой фазе первого слоя 

Рассмотрим задание коэффициентов на примере уравнения массо-
переноса в газовой фазе, выписанных для первого слоя СКВ оксидов
азота аммиаком (уравнение (4.17)). Надо иметь в виду, что это уравне-
ние записано для трех веществ (NO, 3 2NH , N O),  в результате чего по-
лучается система из трех уравнений. 
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Diffusion coefficient (с) 

Матрица диффузионных коэффициентов выглядит следующим об-
разом: 

De_l T0 P/(Tg P0) 0 0

0 De_l T0 P/(Tg P0) 0 ,

0 0 De_l T0 P/(Tg P0)

с

   
             

(5.2) 

где De_l  – аксиальные коэффициенты диффузии веществ, 2м /с;  
T0 и P0 – температура и давление при н. у., 273,15 К и 1 атм;  
T и P – рабочие температура и давление, К и атм. 

Convection coefficient (β)  

u0 0 0

0 u0 0 ,

0 0 u0

 
     
 

 (5.3) 

где u0 – линейная скорость потока при н. у., м/с. 

Source term (f) 

В качестве источника вводится массообменный член уравнения
следующим образом: 

Ssp betta T0 P/(Tg P0) (ys_NOx-yg_NOx)

Ssp betta T0 P/(Tg P0) (ys_NH3-yg_NH3) ,

Ssp betta T0 P/(Tg P0) (ys_N2O-yg_N2O)

f

     
             

 (5.4) 

где Ssp – удельная поверхность зерен в единице объема слоя, 1м ;  
betta – коэффициент массообмена между газовой и твердой фазами, 

м/с; 
yg_NOx, yg_NH3, yg_N2O – концентрации веществ в газовой фазе, 

мол. доля. 
ys_NOx, ys_NH3, ys_N2O – концентрации веществ в твердой фазе, 

мол. доля. 
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Те коэффициенты, которые не представлены в уравнении (4.17), 
приравниваются нулю. Вид вкладки Coefficient Form PDE 1 показан на
рис. 5.12.  

Рис. 5.12. Вид вкладки Coefficient Form PDE 1 для массообмена  
в первом слое для газовой фазы 
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Далее в этой же вкладке Δu Coefficient Form PDE (c) задаются гранич-
ные условия Dirichlet Boundary Condition. Для этого надо перейти в соот-
ветствующую вкладку следующим образом: Coefficient Form PDE (c) →
Dirichlet Boundary Condition. Затем необходимо выбрать точку в окне
Graphics, на которой будут задаваться граничные условия, и нажать
«+» в окне Boundary selection. Для первой стадии очистки необходимо
отметить крайнюю левую точку (рис. 5.13). В качестве граничных
условий задаются входные концентрации исходных веществ.  

Рис. 5.13. Задание граничных условий первого слоя  
(Dirichlet Boundary Condition) 

Далее задаются начальные условия Initial Values, в качестве кото-
рых также можно взять входные концентрации исходных веществ. 
Вкладка Initial Values изначально находится в Coefficient Form PDE (c), 
необходимо только отметить интервал, на котором эти начальные
условия будут заданы. В нашем случае это первый интервал. 

Уравнения массопереноса в твердой фазе первого слоя 

Аналогичным образом вводятся коэффициенты для задания урав-
нений по веществам в твердой фазе (уравнение (4.18) для первого
слоя). Заходим во вкладку Модели 1: Δu Coefficient Form PDE (c2) →
Coefficient Form PDE 1.  
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Source term (f) 

-Ssp betta T0 P/(Tg P0) (ys_NOx-yg_NOx)-k1 ys_NOx

-Ssp betta T0 P/(Tg P0) (ys_NH3-yg_NH3)-k1 ys_NOx ,

-Ssp betta T0 P/(Tg P0) (ys_N2O-yg_N2O)

f

      
              

 (5.5) 

где k1 – константа скорости реакции, 1c .  
Остальные коэффициенты приравниваются нулю.  
Вид вкладки Δu Coefficient Form PDE2 (c2) → Coefficient Form PDE 1 

изображен на рис. 5.14. 

Рис. 5.14. Вид вкладки Coefficient Form PDE 1 для массообмена  
в первом слое для твердой фазы 
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Для твердой фазы граничные условия задавать не надо. В качестве
начальных условий также можно взять входные концентрации исход-
ных веществ, отметив первый интервал. 

Уравнения массопереноса в газовой и твердой фазе  
второго слоя 

Для второго интервала, т. е. для описания процесса разложения за-
киси во втором слое коэффициенты уравнений, граничные и началь-
ные условия задаются аналогичным образом. Необходимо только от-
метить в нужных местах второй интервал. Для задания граничного
условия Dirichlet Boundary Condition необходимо отметить точку, со-
единяющую два отрезка и задать в качестве входных значений в этом
слое значения концентраций на выходе из первого слоя. 

Отличия будут заключаться только в выражениях источника для
твердой фазы и в обозначениях переменных, в этом случае Source term 
будет выглядеть следующим образом:  

-Ssp2 betta2 T0 P/(Tg2 P0) (ys2_NOx-yg2_NOx)

-Ssp2 betta2 T0 P/(Tg2 P0) (ys2_NH3-yg2_NH3) ,

-Ssp2 betta2 T0 P/(Tg2 P0) (ys2_N2O-yg2_N2O)-k2 ys2_N2O etta2

f

     
               

 (5.6) 

где etta2 – степень использования катализатора xCs/NiCoO .  Etta2 рас-
считывается во вкладке Variables в зависимости от температуры твер-
дой фазы, которая меняется по высоте слоя. 

Вкладки для газовой и твердой фазы второго слоя Δu Coefficient 
Form PDE5 (c5) → Coefficient Form PDE 1, Δu Coefficient Form PDE6 
(c6) → Coefficient Form PDE 1 и и граничные условия Dirichlet Bounda-
ry Condition показаны на рис. 5.15 и 5.16. 

Таким образом, массообменная часть модели будет содержать две
связанные системы уравнений для описания процессов в первом слое и
две связанные системы уравнений для описания процессов во втором
слое. 
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а б 

Рис. 5.15. Вид вкладки Coefficient Form PDE 1 для массообмена  
во втором слое:  

а – для газовой фазы; б – для твердой фазы 

 

Рис. 5.16. Задание граничных условий второго слоя  
(Dirichlet Boundary Condition) 
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5.5. ВВОД КОЭФФИЦИЕНТОВ  
В ТЕПЛООБМЕННУЮ ЧАСТЬ МОДЕЛИ 

Задание коэффициентов уравнения теплопереноса в газовой и
твердой фазе граничных и начальных условий для первого и второго
слоя задаются аналогично уравнениям массопереноса. 

Так же, как и в разд. 5.4, все действия выполняются в соответству-
ющих вкладках Δu Coefficient Form PDE (c). Общий вид дифференци-
альных уравнений для газовой (5.7) и твердой (5.8) фазы: 

2

2
( ) ,a a

Tg Tg
e d c Tg Tg Tg aTg f

tt

 
          


 (5.7) 

2

2
( ) ,a a

Ts Ts
e d c Ts Ts Ts aTs f

tt

 
          


 (5.8) 

где Tg – температура газовой фазы, К; 
Ts – температура твердой фазы, К. 

Уравнение теплопереноса в газовой и твердой фазе первого слоя 

Source term (f)  
Для газовой и твердой фазы для первого слоя f выглядит следую-

щим образом: 

Ssp alfa (Ts-Tg),f     (5.9) 

-Ssp alfa (Ts-Tg)+(-deltaH) k1 P0/(R1 T0) ys_NOx,f         (5.10) 

где alfa – коэффициент теплообмена между газовой и твердой фазой, 
2Вт/(м ;К)  

deltaH – энтальпия реакции СКВ, Дж/моль; 

Diffusion coefficient (с)  
Вводится только для твердой фазы и равен:  

lamda_s,c   (5.11) 

где lamda_s – эффективный коэффициент аксиальной теплопровод-
ности, Вт/(м .К)  

Для газовой фазы с=0. 
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Convection coefficient (β)  
Данный коэффициент вводится только для газовой фазы и равен 

Cp1 u0/Vm0,    (5.12) 

где Cp1 – удельная теплоемкость смеси, Дж/(моль К);  

Vm0 – объем одного моля газа, равный 3 322,4 10  м .  
Для твердой фазы 0.   
Остальные коэффициенты в обеих фазах равны нулю. 
Вид вкладок Δu Coefficient Form PDE3 (c3) → Coefficient Form PDE 

1и Δu Coefficient Form PDE4 (c4) → Coefficient Form PDE 1 изображен
на рис. 5.17. 

а б 

Рис. 5.17. Вид вкладки Coefficient Form PDE 1 для теплопереноса в первом
слое:  

а – для газовой фазы; б – для твердой фазы 
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Для газовой фазы задается граничное условие Dirichlet Boundary 
Condition. В качестве граничного условия задается входная температу-
ра. Для газовой и твердой фазы задаются начальные условия, в каче-
стве которых также можно взять значение входной температуры.  

Уравнение теплопереноса в газовой и твердой фазе второго слоя 

Для второго интервала коэффициенты уравнений, граничные и
начальные условия задаются аналогичным образом. Отличия будут
заключаться только в выражении источника для твердой фазы и в обо-
значениях переменных: 

-Ssp2 alfa2 (Ts2-Tg2)+f     

+(-deltaH2) k2 P0/(R1 T0) ys2_N2O etta2.      (5.13) 

Вид вкладок Δu Coefficient Form PDE7 (c7) → Coefficient Form PDE 
1и Δu Coefficient Form PDE8 (c8) → Coefficient Form PDE 1 приведен
на рис. 5.18. 

а б 

Рис. 5.18. Вид вкладки Coefficient Form PDE 1 для теплопереноса  
во втором слое:  

а – для газовой фазы; б – для твердой фазы 
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Таким образом, в теплообменную часть модели вводятся 4 уравне-
ния Δu Coefficient Form PDE (c): 2 – для газовой фазы в каждом слое,  
2 – для твердой фазы в каждом слое.  

Важно помнить, что обозначения переменных (концентраций и
температур) должны различаться для первого слоя СКВ и для второго 
слоя разложения 2N O.   

5.6. ЗАДАНИЕ РАСЧЕТНОЙ СЕТКИ 

Перед запуском расчета необходимо произвести настройку расчет-
ной сетки Mesh в зависимости от количества заданных в расчетной об-
ласти точек или величины шага (элемента) сетки, результаты вычисле-
ний могут отличаться. Шаг сетки необходимо уменьшать до тех пор, 
пока результаты расчетов не перестанут зависеть от его величины. 
Настройка размера шага осуществляется следующим образом: Mesh →
Element size. Данная вкладка представлена на рис. 5.19. Выбран тип
сетки, который контролируется пользователем User-controlled mesh, и
минимальный размер шага Extremely fine. 

Рис. 5.19. Вид вкладки Mesh 
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5.6.1. ЗАПУСК РАСЧЕТА 

Для запуска расчета необходимо перейти во вкладку Study и
нажать на кнопку Compute. После этого начнется расчет уравнений
модели. Длительность расчета зависит от мощности компьютера и
величины шага сетки. Процедура запуска расчета представлена на
рис. 5.20. 

Рис. 5.20. Вид вкладки Compute 

5.6.2. ОБРАБОТКА РЕЗУЛЬТАТОВ РАСЧЕТА

Построение графиков 
Для построения графиков по результатам расчетов (рис. 5.21) необ-

ходимо правой кнопкой мыши нажать на Results и там выбрать 1D Plot 
Group. Далее, нажав на появившуюся вкладку правой кнопкой мыши, 
выбрать Line Graph. Во вкладке Line Graph в группе параметров
Selection в списке Selection: вместо Manual выбираем All domains, в
группе y-Axis Data параметр Expression: устанавливаем равным, 
например, yg_NOx (рис. 5.22). Можно также воспользоваться кнопкой
Replace Expression и в появившемся контекстном меню из всевозмож-
ных предлагаемых величин выбрать нужную величину. Из предложен-
ных областей можно убрать ту область, в которой данная переменная
определена. Затем нажать Plot.  
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Рис. 5.21. Построение графиков  

Рис. 5.22. Вид вкладки Line Graph 
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Вычисления, основанные на результатах расчета 

После выполнения расчета в пакете COMSOL Multiphysics возможно
проводить различные вычисления с использованием данных решения. 
Например, можно рассчитать степень превращения реагента (рис. 5.23). 
Для этого в ветке Derived values, которая находится во вкладке Results, 
необходимо добавить элемент Point Evaluation, нажав правой кнопкой
на Derived values. В появившейся группе параметров выбираем раздел
Data, в котором выбираем Solution 1. В разделе Selection выбираем Man-
ual, затем на Graphics отмечаем точку, в которой необходимо выполнить
дополнительные вычисления. Далее переходим в раздел Expression,  
в котором вводим необходимую формулу в обозначениях пакета  
COMSOL, например «((C_NOx_0-yg_NOx)/C_NOx_0)*100», и нажима-
ем кнопку Evaluate. В особом окне появляется результат вычислений. 

Рис. 5.23. Вид вкладки Derived Values 
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5.6.3. ЭКСПОРТ РЕЗУЛЬТАТОВ РАСЧЕТА 

Для того чтобы продолжить работу с результатами вне пакета
COMSOL, их можно экспортировать. Для этого необходимо нажать
правой кнопкой мыши на ветку Export и выбрать вкладку Data 
(рис. 5.24). В появившейся группе параметров Expression необходимо
ввести или выбрать переменную, значения которой будем экспортиро-
вать. Далее в группе параметров Output вводим имя файла в строке
Filename, в Points to evaluate in выбираем Take from data set, а в Data 
format выбираем Spreadsheet, для того чтобы данные вывелись в виде
таблицы. После нажатия кнопки Export в указанном расположении бу-
дет создан текстовый файл (.txt) с необходимыми данными, который
удобно экспортировать в Excel, если это необходимо. 

Рис. 5.24. Экспорт результатов 
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6. РЕЗУЛЬТАТЫ РАСЧЕТА ПРОЦЕССА  
КОМПЛЕКСНОЙ КАТАЛИТИЧЕСКОЙ  

ОЧИСТКИ 

При математическом моделировании процесса комплексной очист-
ки варьировали значения входной температуры от 230 до 270 °С,  
а также линейной скорости потока от 1,128 до 1,437 м/с, которая соот-

ветствует расходам газового потока 46 040…58 670 3м /ч .  
Результаты исследования влияния расхода газа и температуры в

указанных диапазонах на показатели процесса, в частности на степени 
превращения xNO  и 2N O  и на температурные профили, представле-
ны графически на рис. 6.1–6.6, а также в табл. 6.1‒6.3. Определялись 
высота первого слоя катализатора, обеспечивающая требуемую кон-
версию xNO  (≥98 %), и высота второго слоя катализатора, обеспечи-

вающая требуемую степень разложения 2N O  (≥98 %).  
Реакции СКВ xNO  и разложения 2N O  экзотермические, по этой 

причине происходит повышение температуры по высоте каждого слоя. 
Адиабатический разогрев на стадии СКВ при заданных величинах 
начальной концентрации и конверсии xNO  составляет примерно 
20,5 °С; адиабатический разогрев на стадии разложения закиси азота
составляет примерно 4,1 °С.  

6.1. РЕЗУЛЬТАТЫ РАСЧЕТОВ  
ПРИ МИНИМАЛЬНОМ РАСХОДЕ ГАЗОВОГО ПОТОКА 

Вначале определяли оптимальные загрузки катализаторов при рас-

ходе газового потока 346 040 м /ч.Q   
На рис. 6.1 представлены профили степени превращения и темпера-

туры по высоте слоев при температуре входа 230 °С и температуре на
выходе из реактора 254,6 °С. В этих условиях высота первого слоя со-
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ставила 0,47 м, а высота второго слоя 0,67 м (табл. 6.1). Высоты обоих
слоев находятся почти на границе допустимых значений (см. раздел 4.1).  

а 

б 

Рис. 6.1. Профили степени превращения (а) и темпера-

туры (б) по высоте слоев при 230 °С и 346 040 м /чQ   

На рис. 6.2 представлены профили степени превращения и темпе-
ратуры по высоте слоев при более высокой температуре входа 250 °С и 
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температуре на выходе из реактора 274,6 °С. Расчетные высоты слоев
составляют 0,42 м для СКВ и 0,45 м для разложения N2O (табл. 6.2). 
При такой температуре создаются более благоприятные условия для
процесса комплексной очистки.  

а 

б 

Рис. 6.2. Профили степени превращения (а) и темпера-

туры (б) по высоте слоев при 250 °С и 346 040 м /чQ   

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
0

20

40

60

80

100

С
те
п
е
н
ь

 п
р
ев
р
ащ

ен
и
я
, %

Высота слоя катализатора, м

NOx

 N2O

а)

Разложение N2OСКВ

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
250

255

260

265

270

275

Высота слоя катализатора, м

Т
е
м
п
ер
ат
у
р
а 
с
м
е
си

, о
С

 1 слой
 2 слой

б) 4,1 oC

20,5 oC



80 

На рис. 6.3 показаны профили степени превращения и температуры
по высоте слоев при наиболее высокой температуре входа 270 °С и
температуре на выходе из реактора 294,6 °С. Расчетная высота слоя
катализатора СКВ составляет 0,39 м, а катализатора разложения N2O – 
0,31 м (табл. 6.3).  

а 

б 

Рис. 6.3. Профили степени превращения (а) и темпера-

туры (б) по высоте слоев при 270 °С и 346 040 м /чQ   
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Снижение высоты слоев происходит в результате роста входной
температуры, однако при этом существенно растет температура  
в слое катализатора СКВ, и уже на высоте 0,1 м температура пре-
вышает 280 °С. Таким образом, для очистки газовой смеси при рас-

ходе 346 040 м /чQ  может быть рекомендована температура входа 
250 °С. 

6.2. РЕЗУЛЬТАТЫ РАСЧЕТОВ  
ПРИ МАКСИМАЛЬНОМ РАСХОДЕ  

ГАЗОВОГО ПОТОКА 

Оптимальные загрузки катализаторов также определяли при бо-

лее высоком расходе газового потока 358 670 м /ч.Q   При увеличе-
нии скорости газа необходимо пропорционально увеличить высоту 
слоя, для того чтобы сохранить прежнее время контакта, необходи-
мое для достижения заданной конверсии реагентов. Это показано на
рис. 6.4–6.6, где представлены результаты расчета степени превра-
щения и температуры по высоте слоев при значениях входной темпе-
ратуры 230, 250 и 270 °С. 

Профили степеней превращения xNO  и 2N O  и температуры про-
цесса при 230 °С показаны на рис. 6.4. Видно, что с увеличением рас-
хода заметно увеличиваются и требуемые высоты слоев обоих катали-
заторов вследствие уменьшения времени контакта реакционной смеси
с катализатором. Расчетные высоты первого и второго слоя, равные
0,58 м и 0,85 м соответственно, существенно выше предельных значе-
ний (табл. 6.1).  

На рис. 6.5, 6.6 представлены профили степеней превращения xNO  

и 2N O  при 250 и 270 °С. Несмотря на то что в данном случае расход

существенно больше, чем 346 040 м /ч,  сохраняется тенденция для вы-
соты слоев при 250 °С – они находятся в пределах 0,53…0,56 м,  
что удовлетворяет ограничениям на высоту слоев. При расходе 

358 670 м /ч  и температуре входа 270 °С температура на выходе из
первого слоя значительно превышает допустимый предел (табл. 6.2  
и 6.3), поэтому для реализации процесса может быть рекомендована
температура не более 250 °С. 
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а 

б 

Рис. 6.4. Профили степени превращения (а) и темпера-

туры (б) по высоте слоев при 230 °С и 358 670 м /чQ   
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Рис. 6.5. Профили степени превращения (а) и темпера-

туры (б) по высоте слоев при 250 °С и 358 670 м /чQ   
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б 

Рис. 6.6. Профили степени превращения (а) и темпера-

туры (б) по высоте слоев при 270 °С и 358 670 м /чQ   
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Расчет гидравлического сопротивления и загрузки  
катализатора 

При промышленном применении катализатора важно знать массу
его загрузки в реактор, которая рассчитывается по следующей фор-
муле: 

,G V   (6.1) 

где V – объем слоя катализатора, м; 

  – насыпная плотность катализатора, 3кг/м .  
Основную часть энергетических затрат на каталитическую очистку

составляют затраты на прокачку газового потока через слой катализа-
тора с помощью газодувок, вентиляторов, компрессоров. Для правиль-
ного выбора газодутьевого оборудования необходимо знать гидравли-
ческое сопротивление слоя, эта величина рассчитывается по формуле
Эргана [46]: 

2

3 2 3
прпр

(1 ) (1 )
150 1,75 ,

u u
P H

dd

         
   

 (6.2) 

где Н – высота слоя катализатора, м; 
  – порозность слоя. 
Расчет гидравлического сопротивления производился для условий 

проведения процесса при атмосферном давлении. Расчетные парамет-
ры процесса для всех расходов и температур суммированы в 
табл. 6.1‒6.3. Отметим, что для достижения конверсии xNO  и 2N O  не 
менее 98 % с увеличением расхода необходимо увеличить высоту сло-
ев. Вследствие этого увеличиваются масса загрузки и гидравлическое
сопротивление, их максимальные величины будут при 230 °С, а мини-
мальные – при 270 °С. 

При температуре процесса 230 °С и расходе более 55 035 3м /ч  вы-
сота первого и второго слоя катализатора становится слишком боль-
шой и не удовлетворяет ограничению на максимально возможную вы-
соту слоев (0,5 м для СКВ, 0,7 м для разложения 2N O).  С учетом огра-
ничений по высоте слоев, а также по температуре можно заключить, 
что очистка от xNO  и 2N O  при 230 °С возможна только при расходах  
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газовой смеси 46 040…47 038 3м /ч , когда перепад давления не пре-
вышает 10,2…10,8 кПа. Дальнейшее увеличение расхода приводит к
увеличению высоты слоев и гидравлического сопротивления, поэтому
данный температурный режим можно считать малоэффективным при
больших расходах. 

Входная температура 250 °С, исходя из ограничений по высоте

слоев катализатора, подходит для расходов 46 040…55 035 3м /ч.  Рас-
ходы свыше этих требуют большую величину слоя СКВ, чем допусти-
мые 0,5 м. Перепад давления при этом получается в пределах
7,9…12,8 кПа.  

Проведение процесса при температуре входа 270 °C имеет ряд пре-
имуществ: меньшая высота слоев и гидравлическое сопротивление; 
однако такой режим обладает и существенным недостатком – в слое
катализатора СКВ температура свыше 280 °С, что приводит к сниже-
нию селективности катализатора. 

На основании проведенных расчетов можно сделать вывод, что
вследствие габаритных размеров реактора каталитической очистки
установок УКЛ-7 и ограничений на высоты слоев катализатора эффек-
тивное проведение процесса комплексной очистки в промышленных
условиях возможно не при всех рассмотренных температурах и типич-
ных газовых расходах агрегатов УКЛ-7. Оптимальной рабочей темпе-
ратурой можно считать 250 °С, но лишь для минимальных расходов 

46 040…47 038 3м /ч.  По сравнению с проведением процесса при тем-
пературе 230 °С при этих же расходах можно получить выигрыш по
перепаду давления в 1,3 раза. Эксплуатация двухслойного реактора 

при расходах до 358 670 м /ч  должна предусматривать возможность
размещения слоя СКВ большей высоты, тогда при 250 °С будут обес-
печены условия достижения необходимой конверсии оксидов азота

xNO  и 2N O,   независимо от объемной скорости газового потока. 
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ЗАКЛЮЧЕНИЕ 

Оксиды азота (NO, 2 2NO , N O)  – это высокотоксичные химические
вещества, являющиеся причиной возникновения фотохимического 
смога, повышения кислотности атмосферных осадков, образования
тропосферного и сокращения количества стратосферного озона. Уста-
новки по производству азотной кислоты являются одним из крупней-
ших источников эмиссии этих загрязняющих веществ. Поэтому ком-
плексная очистка отходящих газов производства неконцентрированной 
азотной кислоты от оксидов азота x(NO  и 2N O)  является перспектив-
ным направлением развития каталитических технологий защиты 
окружающей среды.  

В настоящем учебном пособии приводятся результаты исследова-
ний, выполненных в Институте катализа СО РАН и НГТУ по разра-
ботке математической модели процесса комплексной каталитической
очистки в двухслойном реакторе. В первом слое происходит очистка
от NOx методом селективного каталитического восстановления аммиа-
ком, во втором слое происходит каталитическое разложение N2O.  
В модели учитываются: 

– конвективный перенос массы и тепла в газовой фазе; 
– диффузионный перенос массы по длине слоя в газовой фазе; 
– наблюдаемая скорость химического превращения xNO ,  расчет

наблюдаемой скорости разложения 2N O,  тепловыделение в результате
протекания экзотермических реакций в твердой фазе; 

– перенос тепла теплопроводностью по длине слоя в твердой фазе; 
– межфазный тепло- и массообмен. 
Расчеты теплофизических и термодинамических параметров, а

также коэффициентов тепло- и массопереноса проведены с помощью
математической программы Mathcad. 

Математическая модель процесса реализована в программном ком-
плексе COMSOL Multiphysics, проведены расчеты при варьировании 
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температуры процесса и расхода исходной смеси. С учетом заданных
габаритных ограничений определены высоты слоев и массы катализа-
торов, обеспечивающие степень очистки газов от оксидов азота не ме-
нее 98 %, рассчитаны перепады давления по слоям. 

Установлено влияние расхода газового потока и температуры на
необходимую высоту слоя катализатора. С увеличением расхода высо-
та слоев увеличивается, но при этом с увеличением температуры для
одних и тех же расходов высота уменьшается.  

Наилучшим из рассмотренных режимов является режим при
входной температуре 250 °С. При этой температуре возможно прове-
дение процесса в наиболее широком диапазоне возможных расходов
газовой смеси без превышения допустимых температур и при гидрав-
лическом сопротивлении не выше 13 кПа. При минимальных расхо-

дах 46 040…47 038 3м /ч  перепад давления не превышает 10 кПа. 
Осуществление в промышленных условиях процесса комплексной

очистки при температурах 230 и 270 °С нецелесообразно. При низкой
температуре входа 230 °С требуется повышенная высота слоев, в ре-
зультате возрастает гидравлическое сопротивление, поэтому такой ре-
жим возможен только при очень малых расходах газовой смеси. При
высокой входной температуре 270 °С в слое катализатора СКВ проис-
ходит разогрев свыше допустимых значений (>280 °C), обеспечиваю-
щих эффективную эксплуатацию алюмованадиевого катализатора.  

Разработанная модель позволяет проводить анализ большого числа
физических и химических факторов, что дает всеобъемлющее пред-
ставление о протекании процесса комплексной очистки. Результаты
расчета могут быть рекомендованы в качестве исходных данных для
задания технологических параметров комплексной очистки от оксидов
азота на промышленных установках УКЛ-7 производства неконцен-
трированной азотной кислоты. 
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