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Одним 113 кµупнеИшн \ дuстиже 11:1~i химической техники за послед
нее десятилетие является освоение процессов, протекающих с участи

ем зернистой твердой фазы в псевдоожиженном состоянии . 
Опыт нефтеперерабатывающей и химической промышленности 

показывает, что процессы, протекающие на псевдоожиженном катали

заторе, имеют ряд преимуществ по ср авнению с другими известными 

каталитическими процессами. Так, «кипящий» слой может быть легко 
перемещен из одного аппарата в другой и позволяет сделать процес
сы, требующие регенерации катализатора, непрерывными; применение 
в псевдоожиженных системах мелкодисперсного катализатор а увели

чивает поверхность контакта фаз; псевдоожижение в значительной мере 
снижа·ет диффузионное сопротивление, а перемешивание частиц во 
взвешенном слое приводит к выравниванию температурного поля в 

реакционном объеме и обеспечивает интенсивную передачу тепла к 
охлаждающей .поверхнос1'и. Возможность 1проведеш1я процесса этим 
методом с температурным градиентом поля, практически равным ну

лю, имеет особо важное значение для сильно экзотермических и эндо
термических реакций. В этих случаях псевдоожижение позволяет зна 
чительно увеличить выход целевого продукта. 

Недостатком метода является снижение движущей силы процесса 
в резулыаrе смешения продуктов реакции с поступающими в р еакци

онную зону исходными веществами. 

Имеется много работ, посвященных исследованию гидродинамики 
псевдоожиженного слоя и значительно меньше работ по изучению ки
нетики химических реакций, протекающих на псевдоожиженных ката 
лизаторах . В настоящем сообщении излагаются результаты изучения 
кинетики крекинга кумола на псевдоожиженном алюмосиликатном 

катализаторе . Для сравнения приводятся кинетические данные на ста
ционарном ката11изаторе. Результаты, полученные для этой модель
ной реакции, дают возможность в ыявить r<инетич еские 1акономерности 

реакций, имеющих практическое 1 11ачение. 
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В работе быJJ испоJ1ьзован микросферический аJJюмосиJJикатный 
катализатор с диаметром зерен в 0,1-0,2 мм (рис. 1) *. 

Установка для проведения кинетических опытов на псевдоожи
женном катализаторе показана на рис. 2. Крекинг кумола проводился 
в кварцевом реакторе 1 диаметром 30 мм. Катализатор помещался 
на шамотовой пластинке, впаянной в реактор. 

Опыты проводились при 425°. Температура измерялась хромеJ1ь
аJJюмеJJевой термопарой. Подача кумола осуществJJялась током сухо
го и очищенного от кислорода азота, проходящего через испаритель 

2, нагретый до 160°. Скорость прохождения азота измерялась реомет
;юм 3; она была постоянна .в·о всех опытах и соста.вляла О,20+0.004 л/.r.1'Ин 

Рис . 1. Фотография микросферического алюмосиликатного 
катализатора. Увеличено в 200 раз 

(при 0° и атм). Кумол (т. кип. 151-152°,5 .при 760 мм; 
n~ 1,4916, d~0 0,8612) вводился в испаритель из бюретки 4. Скторость 

подачи кумола была по<:1'оянна ~во ~всех vпытах и ·равняла•сь 20,00 _, 
+ 0,05 мл/мин (при 20°). Катализ ат собирался 1в прием•ник 5, ох
лаждаемый до -10°. За приемником были расположены две ловуш
ки 6, погруженные в охладительную смесь с температурой -40°. Про
должительность каждого опыта составляла 60 мин. 

Крекинг кумола на неподвижном катализаторе проводился в обыч
ной каталитической установке проточного типа с подачей реагирую
щих веществ сверху. 

Степень превращения кумола определялась как отношение мо
лярной доли бензола к сумме молярных долей бензола и непрореаги
ровавшего кумола. Расхождения при определении степени превраще
ния не превышали + 1,5% от средней величины для трех параллель
ных опытов. Изменение объемной скорости, то есть скорости в расче
те на единицу объема катализатора, достигалось изменением веса 
катализатора при сохранении постоянной скорости подачи кумола в. 
реактор. Это позволяло сохранить неизменны f гидродинамический ре
жим псевдоожиженной системы. 

* В дальнейших рассуждениях площадь соприкоснов~.щ1я зерен чежду собак 
11 неподвижном состоянии не учитывалась. 

152 



Действительно, при прохождении газа через слой псевдоожижен
ного зернистого материала, перепад давления ·в ·слое для сферического 
катализатора определяется уравнением ( 1): 

• [ (1)2 р (l-E)2 

Лр = Лз -d~-2 - ~-

где Л. 3 - коэффициент трения; l- высота слоя; dз - средний диамет15 
зерен; щ - линейная скорость потока, отнесенная к диаметру катали -
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Рис. 2. Схема установки для проведения кинетических опытов на nсевдоожиже;;
ном катализаторе 

тической трубки; р -плотность газового потока; ~ - пористость слоя 
катализа гор а. 

Ко.эффициент трения ),н зависит от режима движения потока . 
В общем случае между коэффициентом трения Л3 и критерием Рей
нольдса Rез существует зависимость Л = ARe3, где Re 3 = ood:1P/f1 7 

а !.1 - вязкость потока. При изменении скорости подачи вещества и 
неизменном весе катализаторов вел»чины оо и /, изменяются, что при
водит к нарушению гидродинамн:ческого режима системы. При по
стоянной скорости подачи кумола и азота величины ш и ). остаются 
постоянными. 

Результаты кинетических опытов по крекингу кумола на псевдо
ожиженном и стационарном катализаторах приведены в табл. 1. 

Для сравнения степеней превращения кумола на неподвижном и 
псевдоожиженном каталюаторах в табл. 1 приведены проnорциональ-
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Таблица l 1 

Скорость Количество Степень превра- Объем газовой фа- Расчетное время 

подачи, взятого ка- щения кумола, 
зы, проходящей контакта, 

моль/час тали затора мол. % через реактор, 't-10-• час. 
л/час -- --. 

"' Q) "' >, псевдо-1 стацио- псевдо- стацио- псевдо- стацио-
.; "'::;: u 

ожижен- нарный нарный нарный 
о "' "' u 

... ожижен- ожижен-

" 
... о "' ный ката- . катали- ный ката- ный ката- катали-о о>. о...: катали->. "' ЛИЗitТОр 1 :.: "' t:::::;: t::: затор лизатор затор лизатор затор 

-- -
1 . 

1 

0,143 0,526 20 15,74 81 49 42,2 40,9 4,7 4,9 
О, 143 0,536 10 7,87 68 38 41, 7 40,5 2,4 2,5 
0,143 0,536 5 3,93 48 27 40,8 39,9 1,2 1,2 
О, 143 0,536 2,5 1,97 35 17 40,З 39,5 0,6 0. 5 

1 1 

-ные действительным расчетные величины времен контакта исходного 
вещества с катализатором. Расчетное «фиктивное» время контакта 
вычислялось из соотношения v/v.щ , где vчас - скорость подачи ве
щества в м3/час, а v - объем ·реакционной зоны в м3 . 

В случае гетерогенной каталитической реакции объемом реакцион
ной зоны является объем катализатора ( 1 -в ) /. f, где г - пори-

У,% ";J 

go 
80 

70 

60 

50 

~, 
l 

l/O 

30 

lO' 

10 
о 

4 5 r 10·",час 

Рис. 3. Зависимость степеней превращения 
кумола от времени контакта: 1 - на псев
доожиженном катализаторе в условиях 

работы аппарата идеального смешения, 
2 - на стационарном катализаторе, 3 - на 
псевдоожиженном катализаторе в усло

виях работы аппарата идеального вытес-
11е1111я 

стость слоя катализатора, то есть доля пространства, занятая газо

вой фазой, ( 1 - в ) - доля пространства, приходящаяся на твердую 
фазу, !-·высота ·Слоя, f- площадь поперечного ·сечения реа,ктора. 
При расчете времени контакта величина ( 1 - е ) /. f может быть заме
нена пропорциональными ей величинами веса катализатора или объе
ма катализатора в неподвижном состоянии. В расчетах времен контак
та нами были использованы объемы катализатора в неподвижном 
состоянии. 
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Ск•орость прохождения газовой фазы через реактор (л/час) была 
определена с учетом степени превращения кумола, как средняя вели

чина между · скоростями прохождения вещества на входе в реакцион

ную зону и на выходе И,i. реакционной зоны. 
На рис. 3 показана ~ависимость степеней превращения кумола от 

расчетного времени контакта в случаях псевдоожиженного (кривая 1) 
и неподвижного (кривая 2) катализаторов. 

Из рисунка видно, что при одном и том же времени контакта на 
псевдоожиженном катализаторе достигается большая степень превра
щения, чем на катализаторе неподвижном. Этот результат на первый 
взгляд трудно объяснить. Если представить, что реакция протекает в 
кинетической области, то следовало бы ожидать обратного результата, 
так как при ·С·мешении исходного вещества с продуктами реа·кции . ко

торое имеет место в большей мере для псевдоожиженного катализато-
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Рис. 4. Кинетика крекинга кумола 
на псевдоожиженном алюмосиликат

ном катализаторе 

ра, чем для неподвижного, снижается движущая ·сила процесса и ско

рость процесса падает. Иные результаты, по-видимому, могут быть 
объя.снены тем, что при проведени1и •реакции .на неподв•иж1ном катализа
торе решающим фактором является скорость диффузии реагирующих 
молекул к зернам катализатора, которая увеличивается при псевдоожи

жении. 

В настоящее время вопрос полного или частичного смешения га
зовой фазы при псевдоожижении остается нерешенным [2-4]. 

В литературе имеется анализ кинетических закономерностей реак
IJ.ИЙ, протекающих в условиях идеального смешения инградиентов 
[5, 6]. Нам представлялось интересным .обработать кинетические дан
ные для псевдоожиженного катализатора по уравнению, выведенному 

для случая полного смешения поступающего вещества с продуктами 

реакции, то есть т_ак называемого аппарата идеального смешения. 

Для мономолекулярной гомогенной реакции уравнение имеет вид: 

1 х (1) 

rдс а - число моJ1ей вещества , подаваемое в реакционную зону в еди
ницу времени; х - число молей вещества, вступившее в реакцию в 
единицу gремени; k - константа скорости реакции ; -: - расчетное 
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время п ребывания вещества в реакционной зоне , р авное отношен,ию 
vfvчac , где v- объем реакционной зоны в м3 , а Vчас - скорость nро
хождения рабочей смеси через реактор. выраженная в :-.1 3/час. 

· В случае гетерогенной химической реак1ии -;: представляет со
бой расчетное время контакта исходного вещества с катализатором, а 
k- константу скорости гетерогенной химической реакции. Экспери
ментальные данные, рассчитанные ло уравнению ( 1) , представлены в 
табл. 2 и на рис. 4. 

Полученная прямолинейная зависимость свидетельствует о ом, 
что при избранных нами скоростях подачи ку~ола и азота на псевдо
ожиженном катализаторе имеет место полное смешение газовой фазы. 
В этом случае возможно вычислить константу скорости гетерогенной 
каталитической реакции на псевдоожиженном катализаторе; она ока
залась равной k = 0,87 · 104 1/час. 

Рас<1етное время / Степень превра-
контакта щения кумола, 

"=. Jt · 4, час 1 мол. % (у) 

1 
2 
3 
4 
3 

45 
63 
73 
78 
81 

0,1<2 
О , 17 
2,70 
.3 ,5.r; 
4,26 

ТабJ1ица 2 

Константа скоро
сти реакции на 

псевдоожижен

ном катализаторе 

k· 104, 1 /час 

0,82 
0,85 
0,90 
0,89 
0,85 

Известно, что движущая сила процесса , а также и скорость реак
ции возрастают при переходе от аппаратов идеального смешения к 

аппаратам идеального вытеснения, то есть к таким условиям проведе

ния реакции, когда продукты реакции вытесняются вновь поступаю

щими веществами, не смешиваясь с ними. 

Используя значение константы скорости k, можно рассчитать сте
пень превращения кумола на псевдоожиженном катализаторе в аппа

ратах идеального вытеснения. Расчетные данные по уравнению для 
мономолекулярной реакции 

1 а 
't = 23\g-

k ' а - х' 

где t - расчетное время контакта, а k - константа скорости гетеро
генной каталитической реакции, представлены в табл. 3 и на рис. 3. 
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Степень превраще
ния кумола, мол. % 

35 
58 
73 

Таблица 3 

Расчетное время 
контакта -r • 10-4, час. 

0,5 
1,0 
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Как 1:1идно из рис . 3 (кривая 3), при одном и том же времени кон
такта, степени превращения кумола, рассчитанные для аппарата иде

ального вытеснения, выше полученных эксперимента.'Iьно . 

Это свидетельствует о возможнос11и еще большей интенсификации 
процесса. 

Выводы 

1. И сследована кинетика реакции крекинга кумола на псевдоожи
женном и на неподвижном микросферическом алюмосиликатном ката-
лизаторе при температуре 425°. · 

2. Показано, что скорость реакци11 крекинга кумола на неподвиж
ном катализаторе меньше, чеl\1 на катал изаторе , находящемся в псевдо

ожиженном состоянии. 

3. Показано, что прн проведении реакции крекинга кумола на 
псевдоожиженном алюмосиJ1икатном катализатор<:: при определенных 

скоростях подачи кумола и азота имеет место процесс, характерный 

д.т1я аппаратов идеа.ТJьного смешения . 
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