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I. ВВЕДЕНИЕ

Оксиды азота NO* (NO и NO2) являются одним из наиболее опасных
загрязнителей атмосферного воздуха. На эти соединения, обладающие
выраженным общетоксичным и раздражающим действием, установлены
весьма низкие ПДК во всех промышленно развитых странах. Наряду с
оксидами серы, оксиды азота вносят большой вклад в образование кис-
лых дождей, приводящих к гибели лесов и отравлению водоемов, в об-
разование смога [ 1 ].

Значительные количества NO* (до 770 млн. τ в год) образуются в-
результате естественных природных процессов — нитрификации, лесных
пожаров, гроз. В результате деятельности человека в настоящее время
образуется около 60 млн. τ в год NO* (в пересчете на NO2) [1, 2], одна-
ко антропогенные выбросы, в отличие от природных, сконцентрированы
в населенных регионах и приводят к высоким локальным приземным
концентрациям NO*. Основными источниками оксидов азота в промыш-
ленно развитых странах являются энергетика и транспорт, дающие
~ 9 5 % выбросов NOX, вклад химической промышленности составляет
менее 5% [2]. Таким образом, основное количество антропогенных NO*
обравуется в результате сжигания газа, нефтяного топлива, угля и дру-
гих твердых топлив. Дальнейшее увеличение выбросав NO* может при-
вести к необратимым экологическим последствиям в глобальном мас-
штабе, поэтому вопросы снижения таких выбрсов чрезвычайно актуаль-
ны. Для решения этой проблемы необходим комплексный подход, вклю-
чающий как очистку дымовых газов, так и снижение или предотвраще-
ние образования NOX в процессах горения.

II. ИСТОЧНИКИ ОКСИДОВ АЗОТА В ПРОЦЕССАХ СЖИГАНИЯ
ТОПЛИВ

При сжигании топлива оксиды азота могут образовываться как из
азота воздуха («термические» и «быстрые» NO*), так и из связанного
азота, входящего в состав азотсодержащих соединений («топливные»
NO,).
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1. Термические оксиды азота

Термические оксиды азота образуются в результате высокотемпера-
турного окисления азота воздуха по радикально-цепному механизму
Зельдовича [1,3]

^ О М, (1)

Ν, (2)

О2 + N г± N0 + О, (3)

Μ — любая частица

Реакция (3) протекает значительно быстрее, чем (2) и, следователь-
но, скорость образования N0 задается уравнением

= 2 К [О] [Ν2] = кэфК% [0 2]'Л [Ν2],

где &эф — эффективная константа скорости; k^ = 2k2; К — константа рав-
новесия реакции (1).

Зависимость выхода термических N0* от температуры имеет экспо-
ненциальный вид. В области температур, характерных для факельного
сжигания топлива в воздухе (1800 К и выше), равновесная концентра-
ция N 0 превышает 1500 млн"1. Значительные количества N0 —до
500 млн"1 —могут образоваться уже при 1500 К.

2. Быстрые оксиды азота

Быстрые оксиды азота образуются при горении углеводородов в ре-
зультате взаимодействия углеводородных радикалов с азотом воздуха.
Эти процессы реализуются главным образом при недостатке кислорода
[1,2,4]

N 2+HC-*HCN+N,

N+OH->H+NO,

HCN+ (Η, OH)-vCN+ (H2) H2O),

CN+OH-»-CO+NH,

NH+OH-vN0+H 2 ,

N H + N O ^ N 2 + O H .

3. Топливные оксиды азота

Азотсодержащие соединения, входящие в состав топлив (в том числе
соединения основного характера — производные пиридина, хинолина,
акридина; нейтральные соединения —различные амиды, нитрилы, про-
изводные пиррола, индола, карбазола и другие [5]), также являются
источниками образования оксидов азота.

Образование NOX ив азота топлива протекает через ряд промежу-
точных соединений, в частности, при окислении пиридина и пиррола в
качестве первичных промежуточных продуктов образуются нецикличе-
ские нитрилы и СО [6]. Одним из промежуточных продуктов является
цианистый водород, образование которого отмечено при пиролизе пири-
дина [7] и при окислении различных азотсодержащих соединений в сме-
сях с топливом при недостатке кислорода [8, 9]. Независимо от приро-
ды азотсодержащей добавки (NO, NH3, CH3CN, пиридин), связанный
аэот почти полностью переходит в HCN в реакционной зоне пламени.
По мере удаления от реакционной зоны количество HCN уменьшается
за счет его превращения в N2 и NO*. В продуктах сгорания азотсодер-
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жащих топлив при недостатке кислорода наряду с N2, HCN и N0* мож-
но обнаружить также аммиак [10].

Механизм взаимного превращения азотсодержащих соединений в
пламени рассматривался в ряде работ [9, 10—13]. Предполагается сле-
дующая схема превращения топливного азота:

—*• N0,.
HCN -» N H V —Топливный

азот
> N,

Έ соответствии с экспериментальными данными, превращение топлив-
ного азота до HCN происходит быстро, а лимитирующей стадией явля-
ется процесс окисления HCN [13]. Степень превращения топливного
азота в оксиды при факельном сжигании составляет 20—50% и выше
[14—16]; на выход NO* оказывают влияние содержание азота в топливе
(Ντ) [14—16], коэффициент избытка воздуха а 1 [17—19] и, в меньшей

•степени, температура сжигания [20].

4. Методы подавления образования NO* при факельном
сжигании

Для сжигания выбросов термических оксидов азота используют ме-
тоды, способствующие уменьшению температуры в зоне горения: рецир-
куляцию продуктов сгорания, подаваемых в топочную камеру, впрыски-
вание воды или пара в топку, уменьшение подогрева воздуха [2, 21, 22].
Для подавления образования топливных NOX, мало чувствительных к
температуре, эти меры недостаточно эффективны. Основные методы
снижения выброса топливных NO* — это снижение коэффициента избыт-
ка воздуха и ступенчатое (двухстадийное) сжигание [23]. Последний
метод состоит в том, что воздух в первичную зону горения подают в ко-
личестве, меньшем теоретически необходимого. В результате снижаются
концентрация О2 и температура факела, а следовательно, уменьшается
образование как топливных, так и термических NO*. Недостающее ко-
личество воздуха для дожигания несгоревших компонентов вводят во
вторичную зону. При этом температура во вторичной зоне не достигает
уровня, достаточного для образования значительных количеств NO*.

Совершенствование технологии факельного сжигания, конструктор-
ские и технические приемы позволяют несколько снизить выброс окси-
дов азота из топочных устройств, но эти возможности ограничены. Кро-
ме того, применение таких методов подавления образования NOX как
рециркуляция продуктов сгорания, многоступенчатое сжигание и сниже-
ние коэффициента избытка воздуха обычно приводит к увеличению
содержания в отходящих газах оксида углерода, сажи, канцерогенных
веществ, а также к нарушению стабильности горения [24, 25]. Обзор
основных методов снижения выбросов NO* приведен в [21] (рис. 1).

В нашей стране установлены нормы содержания NO* в атмосферном
воздухе [26] и разрабатываются стандарты на предельно допустимые
выбросы (ПДВ) NO* для отдельных предприятий и промышленных ком-
плексов [2, 27]. В ряде стран требования к предельно допустимым вы-
бросам NO* уже приняты [28,29]. Так, в Японии ПДВ NO* для крупных
котлов, работающих на газе, составляет 60 млн"1, для мазутных кот-
лов—150 млн-1, для пылеувгольных котлов —200 млн-1 [29]. Существу-
ющие методы подавления образования NO* при факельном сжигании
топлив не могут обеспечить выполнения столь жестких требований к чи-
стоте дымовых газов, поэтому приходится прибегать к таким дорого-
стоящим мероприятиям, как каталитическая очистка газов от NO* [30].
Наилучшие результаты получены при каталитическом восстановлении
оксида азота аммиаком, и этот метод в последние годы широко осваи-
вается на промышленных котлоалрегатах в ряде стран.

1 Коэффициент избытка воздуха α представляет собой отношение количества воз-
духа, подавляемого для сжигания топлива, к количеству воздуха, теоретически необ-
ходимому для сжигания этой массы топлива.
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Рис. 1. Методы снижения выбросов N0* [21]

III. СЕЛЕКТИВНОЕ КАТАЛИТИЧЕСКОЕ ВОССТАНОВЛЕНИЕ
ОКСИДОВ АЗОТА АММИАКОМ

1. Основы метода

В отличие от методов, связанных с совершенствованием технологии
факельного сжигания, процессы очистки дымовых газов обеспечивают
значительно большее снижение выбросов N0* — на 60—90%. Методы
очистки дымовых газов от N0* [21, 31—33] принято разделять на «мок-
рые» и «сухие» (рис. 1). Мокрые методы, основанные на поглощении
оксидов азота водными растворами различных соединений, не нашли
широкого применения, так как при этом, во-первых, возникает проблема
утилизации сточных вод и, во-вторых, создается необходимость подопре-
ва газов после очистки перед сбросом в дымовую трубу, что требует
больших расходов топлива. Из сухих методов наибольший интерес для
практического применения представляет восстановление N0* до моле-
кулярного азота, не нуждающегося в утилизации [32].

Неселективное восстановление оксида азота природным газом, водо-
родом или оксидом углерода протекает при 520—670 К в присутствии
катализаторов [2].

4NO+CH 4 ^2N 2 +CO 2 +2H 2 O, (4>

2NO+2H 2 ^N 2 +2H 2 O, (5)

2NO+2CO^N 2+2CO 2 . (6)
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"Эти процессы происходят в среде, практически не содержащей кисло-
рода, следовательно, первой стадией неселективной каталитической
очистки является «выжигание» кислорода дымовых газов избытком вос-
становителя. На это расходуется в десятки раз больше восстановителя,
чем на реакцию с оксидами азота, поэтому методы неселективного ка-
талитического восстановления не получили применения для очистки
дымовых газов котлов и их использование ограничено очисткой хвосто-
вых газов агрегатов производства азотной кислоты [31].

Каталитическое восстановление N0* аммиаком с образованием азо-
та и воды в настоящее время рассматривается как наиболее перспектив-
ный из каталитических способов очистки дымовых газов. Это связано
с тем, что аммиак в отличие от других восстановителей — метана, водо-
рода, оксида углерода, углеводородов— способен селективно восстанав-
ливать оксиды азота в присутствии избытка кислорода, содержащегося
в дымовых гавах [31].

Метод селективного каталитического восстановления (СКВ) в иде-
альном случае позволяет уменьшить выбросы N0* более, чем на 90%,
хотя на практике из-за ограничений, накладываемых объемом каталити-
ческого реактора и допустимым проскоком аммиака, обычно достига-
ется степень очистки 65—80% [32, 33].

В отсутствие кислорода взаимодействие между аммиаком и оксидом
азота описывается уравнением

4 N H 3 + 6 N O - H K 5 N 2 + 6 H 2 O . (7)

В присутствии кислорода восстановление оксида азота ускоряется [32]
и протекает реакция

4ΝΗ 3 +4ΝΟ+Ο 2 ^4Ν 2 +6Η 2 Ο. (8)

Роль кислорода заключается в реокислении поверхности катализатора,
которая переходит в восстановленную форму при адсор'бции аммиака
[31, 32]. Имеются данные [34, 35] о том, что скорость реакции диоксида
азота с аммиаком не зависит от концентрации кислорода. Реакция про-
текает по уравнению

3ΝΟ2+4ΝΗ3-^3,5Ν2+6Η2Ο. (9)

В эквимолярной смеси NO—NO2 оксиды азота восстанавливаются по
реакции [36]

NO 2 +NO+2NH 3 ^2N 2 +3H 2 O. (10)

Реакция (10) является самой быстрой из протекающих в системе
NO*—O2—NH3 [34].

Основную роль в процессе СКВ играет реакция (8), поскольку в
большинстве дымовых газов 90—95% оксидов азота составляет NO.
В соответствии со стехиометрией реакций (8) и (10) мольное соотноше-
ние NOX и ΝΗ3 должно быть близко к единице. Согласно [32], для
уменьшения выбросов NO* на 60—85% мольное отношение NH 3 : NO
должно составлять 0,6—0,9, при этом аммиака в отходящих дымовых
газах остается менее 1—5 млн"1. Температура, необходимая для вос-
становления ΝΟ«, зависит от типа катализатора и обычно составляет
570—670 К. Для достижения таких температур без дополнительного на-
грева дымовых газов реактор СКВ, как правило, располагают между
экономайзером и воздухонагревателем.

При практической организации очистки газов от NO* необходимо
учитывать все возможные процессы, которые могут происходить в систе-
ме, содержащей катализатор, аммиак и дымовые газы.

В присутствии кислорода на катализаторе могут протекать реакции
окисления аммиака [36]

2ΝΗ3+1,5Ο2->«Ν2+3Η2Ο, (11)

2NH3+2O2-vN2O+3H2O, (12)

2NH3+2,5O2-+2NO+3H2O. (13)
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Особенно нежелательна реакция (13), протекание которой может при-
вести даже к увеличению концентрации N0 по сравнению с его концент-
рацией в исходном газе. Кроме того, большинство используемых ката-
лизаторов ускоряет реакцию [37]

2SO2+O2->-2SO3. (14)

При проскоке аммиака и при наличии в дымовых газах S0 3 могут
протекать реакции

NH3+H2O+SO3->-NH4HSO4, (15)

2NH3+H2O+SO3-*-(NH4)2SO4, (16)

в которых образуются сульфат и бисульфат аммония. Снижение темпе-
ратуры дымовых газов может привести к загрязнению ими поверхностей
нагрева или самого катализатора. Возможен вариант с установкой ка-
талитического реактора после аппарата обесееривания дымовых газое,
однако в этом случае требуется подогрев последних (примерно от 340
до 620 К) за счет сжигания газа или мазута [37], т. е. за счет допол-
нительных затрат топлива.

Таким образом, наиболее важными требованиями к катализаторам
СКВ являются их высокая активность в диапазоне температур 570—
670 К и высокая селективность, исключающая заметное протекание не-
желательных реакций (11) —(16). К числу требований относят [38]:
высокую эрозионную стойкость по отношению к золе, образующейся
при сжигании твердого топлива; стойкость по отношению к каталитиче-
ским ядам, содержащимся в золе; оптимальную пористую структуру,
исключающую забивание пор катализатора пылью; низкое гидравличе-
ское сопротивление.

2. Катализаторы СКВ

Запатентованы катализаторы СКВ, содержащие оксиды титана,
вольфрама, олова, марганца, никеля [39], ванадия, молибдена, тантала,
бора [40], хрома, железа, меди, кобальта, редкоземельных элементов
[41], урана [42]; платиновые металлы [43, 44]; галоидные соединения
церия, железа, марганца [45]; ферриты переходных металлов [46]; соли
переходных металлов, образуемые гетерокислотами Si—W, Si—Mo,
Ρ—W, Ρ—Mo [47]; карбиды переходных металлов [48]; медные сплавы
[49]; интерметаллические соединения металлов платиновой группы с
алюминием, скандием, титаном и другими металлами [50]; цеолиты
{51,52].

В качестве носителей катализаторов используют оксид алюминия
[53, 54], алюмосиликаты [55, 56], глинозем, кремнезем [57], силикат
кальция [58], диоксид титана [59, 60], смесь диоксида титана с диокси-
дом кремния [61], цеолиты [62, 63]. Запатентованы носители из листо-
вого металла [64], металлической сетки [65], керамических сотовых
блоков [54, 66, 67].

Анализ патентной литературы показывает, что основным компонен-
том носителя катализаторов, применяемых для обезвреживания дымо-
вых газов теплоэлектростанций, служит диоксид титана, обладающий
высокой стойкостью к содержащимся в дымовых газах оксидам серы.
Диоксид титана используют как в чистом виде [59, 60], так и с добав-
ками других оксидов: SiO2 [61], WO3 [68, 69], МоО3 [69], различных
композиций SiO2, A12O3, ZrO2 или ThO2 [67], а также глинистых веществ
типа каолина, монтмориллонита, галлуазита, пирофирита или их смесей
170]. В качестве активного компонента промышленных катализаторов
чаще всего применяют соединения ванадия (V2O5 [59, 62, 63], VOSO4

[71] или оксид ванадия с добавками TiO2 и других оксидов металлов),
ниобия [67], кремния или циркония [72], вольфрама или молибдена
[73, 74], лантанидов [75, 76], олова [74, 77, 78]. Активными компонен-
тами могут быть также оксиды элементов в следующих сочетаниях: Μη
и Sn, Μη и Cd, Fe и Ni, Fe и Bi, Cr и Ni, Cr и Sb, Си и Mo, Co и Pb
[79]. Предложены и другие сочетания оксидов металлов, выбранных из
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групп: Си, Μη, Сг, с одной стороны, и V, Mo, Cl, Sn, с другой [80]. Ак-
тивными катализаторами СКВ являются оксиды металлов ирупп VB,
VIB, VIIB, VIII [81].

Благородные металлы обладают высокой активностью при 370—
470 К, однако их применение ограничено восстановлением N0* в чистых
газах, в которых отсутствуют каталитические яды, в частности SO2 [82].
Платина может быть использована в диапазоне 440—520 К: нижняя гра-
ница определяется возможностью отложения взрывоопасных нитрита и
нитрата аммония, верхняя — протеканием реакции окисления аммиака
до оксидов азота.

Активность металлов (нанесенных на А12О3) снижается в рядах
P t ~ P d > R u > N i для системы NO—NH3, P t » P d » R u > N i для систе-
мы NO—NH3—O2, R u > P t , Pd, Ni для системы NO—NH3—SO2 и P t »
> P d , R u > N i для системы NO—NH3—SO2—O2 [83, 84].

В отсутствие SO2 кислород ускоряет восстановление NO* на плати*
новом, рутениевом и никелевом катализаторах, но понижает скорость
реакции на палладиевом катализаторе, что объясняется необратимым
окислением поверхности металла. В присутствии SO2 поверхность ме-
талла покрывается монослоем ионов S2~ и активность падает на 3—5
порядков; заметной устойчивостью к отравлению серой обладает руте-
ниевый катализатор, активность которого снижается только в 4 раза.
Добавление в систему кислорода приводит к частичному восстановлению·
активности. Благородные металлы в присутствии кислорода способст-
вуют протеканию побочных реакций окисления аммиака, главной из ко-
торых является реакция образования N2O (12) [83].

Активность замещенных цеолитов типа Y, содержащих переходные
металлы, изменяется в ряду P t 1 1 — Y > F e m — Y > N i n — Y > C o " — Y [85].
Цеолиты активны в области температур 370—470 К. Наличие кислорода
увеличивает скорость восстановления NO*. Диоксид серы снижает сте-
пень превращения при Г>530 К, вызывая частичное разрушение цео-
литов с образованием сульфатов, в частности (NH4)3A1(SO4)3. Сущест-
венны*! недостатком цеолитов является их дезактивация в присутствии
паров воды [86].

Активность оксидов переходных металлов увеличивается в ряду
N i < T i , Sn, Co, Z n < W < M o < C r < V , Fe, Си, Μη [31, 87]. Оксиды так-
же подвержены отравлению серой, наиболее стойкими являются оксиды
железа и ванадия. Помимо оксидов, в реакциях СКВ активны соли пере-
ходных металлов: противоионы по своему влиянию на относительную
каталитическую активность катализаторов, содержащих медь или же-
лезо, располагаются в ряду B r - > C l ~ > S 0 4

2 ~ > 0 2 - [88]. В соответствии
с этим оксиды меди или железа в отсутствие SO2 менее активны, чем
сульфаты; в присутствии же SO2 оксиды переходят в сульфаты и их ак-
тивность становится близкой. Активность оксидов металлов в присутст-
вии SO2 снижается в ряду C u O > F e 2 O 3 > C o 3 O 4 > N i O , а пары воды
практически не влияют на нее [87]. В промышленных условиях боль-
шинство оксидных катализаторов, в том числе даже наиболее активные
и серостойкие железные и железохромовые, нанесенные на оксид алю-
миния, теряют свою активность за несколько сотен часов работы в ре-
зультате сер ©отравления. Промышленная реализация метода СКВ ста-
ла возможной только благодаря разработке катализаторов на основе
TiO2, которые обладают высокой активностью и устойчивостью к отрав-
лению серой в широком диапазоне температур 470—720 К [89].

Промышленные катализаторы СКВ обычно состоят из TiO2 и второго
компонента, выбранного из оксидов V2O5, MoO3, WO3, Fe2O3, CoO, NiO,
MnO2, Cr2O3, CuO и т. д. В реакции NO+NH3-»-N2+H2O наиболее актив-
ны катализаторы из TiO2 и оксидов-полупроводников «-типа (V2O5,
Mn2O3-Fe2O3), в реакции восстановления NO2 —катализаторы на основе
TiO2 и оксидов-полупроводников р-типа (CoO, NiO). По-видимому, ани-
онные вакансии в катализаторах первого типа способствуют адсорбции
NO, а катионные вакансии в катализаторах второго типа благоприят-
ствуют адсорбции NO2.
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Возможно, TiO2 играет роль не только носителя, но и промотора,
так как активность смешанных катализаторов на основе TiO2 выше ак-
тивности индивидуальных оксидов, входящих в их состав [89].

Активность катализаторов на основе TiO2 практически не меняется в
течение 2000 ч, а срок службы при промышленном использовании оцени-
вается в 5 лет. Изучены реакции СКВ на различных катализаторах,
содержащих оксиды Fe, Cr, Си, Al, Ti и Mg [89]. Катализатор
Fe2(SO4)3—a-Fe2O3—TiO2 является одним из наиболее активных как в
присутствии, так и в отсутствие SO*. Добавка к этому катализатору
МоО3 или WO3 увеличивает его устойчивость к отравлению серой и се-
лективность восстановления N 0 [89]. Изучение реакции N 0 с NH3 в
присутствии О2 на V2O5/TiO2 и V2O5/A12O3 показало, что первый из этих
катализаторов активнее второго [90]. Это объясняют большим числом
поверхностных групп V=O, принимающих участие в реакции на ката»
лизаторе, нанесенном на TiO2.

3. Кинетика и механизм реакций СКВ

•Обзоры работ по кинетике восстановления NO аммиаком имеются в
[31, 32, 91]. На платине наблюдаемый порядок по NH3 близок к 1, а
порядок по NO составляет 0—0,5 [31]. В процессе реакции помимо азота
образуется N2O. С помощью меченого азота 15N, введенного в состав
NO и NH3, удалось установить механизм реакции на платине [92]

NH3 (аде) г± NH2 (аде) + Η (аде),
NO ΐ± NO (аде),

NO (аде) + NH2 (аде) -> [поверхностный комплекс I] -»- N2 + Н2О

Η (аде) + NO (аде) -> HNO (аде)

2 HNO (аде)-> [поверхностный комплекс II]->-N2O + Н2О

1 •--- + 2 Η (аде) -*- Ν2 + 2 Н2О

Скорость реакции ΝΗ3 с NO на цеолитах, содержащих медь, описы-
вается кинетическим уравнением [86]

_ k • · Κ Ν Ο · % 3 " ρ Ν θ · Pun,

(1 + КШа • Ρ Ν Η 3 + #Н 2 О · Рн 2о) 2 '

где k — константа скорости взаимодействия адсорбированных NH3 и NO,
Κι — константа равновесия адсорбции соответствующих компонентов
реакционной смеси, pt — соответствующие парциальные давления. Это
уравнение отвечает механизму, в котором лимитирующей стадией явля-
ется взаимодействие прочно адсорбированного NH3 со слабо координи-
рованным NO. Уравнение указывает на причину торможения реакции
водой: вода вытесняет аммиак, конкурируя с ним за поверхностные
центры. ,

Для реакции СКВ на оксидномедном и сульфатномедном катализах-
торах постулирован механизм [87]

(аде),

(адс)+Н (аде),

(аде),

2Н (адо)+О

NO

согласно которому общая скорость процесса определяется скоростью
стадии взаимодействия адсорбированного NO с диссоциативно адсорби-
рованным NH3.
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В [91], где была изучена кинетика реакции N0 с NH3 на промыш-
ленном катализаторе V205/Si02-Ti02> скорость процесса аппроксимиро-
вали кинетическим уравнением w = kc$oc$Hcg>. При температурах
550—650 К порядок по N0 составляет 0,7—0,8, по NH3 0,1—0,3, по кис-
лороду 0,1—0,3. В этой области температур реализуется внутреннедиф-
фузионный режим, энергия активации составляет 28 кДж/моль. Меха-
низм реакции на V2O5, предложенный в [90], связывает активность ка-
тализатора с концентрацией поверхностных групп V = O

V=O+NH 3 +NO->V— ΟΗ+Ν,+Η,Ο,

3V=O+2NH 3 +3VD+N 2 +3H 2 O,

Г VD+0,5O2->V = O,

где VD —это (группировка V—ОН или кислородная вакансия на поверх-
ности. В отличие от этого в работе [93] показано, что Ν2 образуется
преимущественно на гранях монокристалла, покрытых гидроксильными
группами, причем существует корреляция между количеством адсорби-
рованных ионов ΝΗ 4

+ и количеством образующегося Ν2. Подобным
представлениям соответствует механизм:

V5 +—OH+NH3->V5 +—ONH4,

2V5 +—ONH4+V5 +—О—V5 ++2NO-^2N2+3H2O+V5 +OH+V4 +DV4 +,

V4+DV4++0,5O2->V5+—O—V5+,

где D — кислородная вакансия на поверхности.

; 4. Промышленное использование СКВ

Для удаления NO* из дымовых газов с высоким содержанием SO,,
й твердых частиц в промышленности используют в основном только два
типа блочных катализаторов: пластинчатые, изготовленные из пластин
листового металла, и монолитные, с керамической сотовой структурой.

Пластинчатые катализаторы, разработанные фирмой «Хитачи» (Япо-
ния), представляют собой стальные листы, плакированные посредством
плазменного напыления нержавеющей сталью с последующим нанесе-
нием каталитической массы. Пластины катализатора, зазор между ко-
торыми составляет 5—6 мм, собирают в блоки размером 450Х450Х
Х500 мм. Собранные вместе 10—20 блоков составляют катализаториые
модули с массой от 1,11 до 2,02 т. Температура восстановления 570—
690 К- В зависимости от температуры газов, содержания в них SO* и
Золы применяют различные модификации катализаторов [94].

Различные типы сотовых катализаторов на керамической основе раз-
работаны фирмами «Мицубиси» и «Сакаи» (Япония). В зависимости от
вида топлива применяют различное соотношение активных веществ —
диоксида титана, триоксида вольфрама и пентоксида ванадия. Ката-
лизаторы изготавливают в виде прямоугольных блоков поперечным се-
чением 150X150 мм и длиной 500—1000 мм. В каждом блоке имеется
20X20 или 33X33 сот; проходные сечения сот составляют от 3,5X3,5
до 6X6 мм. Поверхность катализатора — от 430 до 678 мг на 1 м3 объема.
Катализаторы собирают в модули, содержащие от 36 до 100 блоков [95].

Наибольшее распространение метод СКВ получил в Японии, где в
1980—1986 гг. были пущены в работу 20 установок на крупных пыле-
угольных энергоблоках. Кроме того, к концу 1985 г. в Японии работало
еще около 200 установок по каталитичеокой очистке дымовых газов на
котлах ТЭС общей мощностью 30 ГВт [33].

Промышленные установки СКВ внедряются в ФРГ [96], Австралии
[97] и в Западном Берлине [98]. Опытные работы по СКВ ведутся в
Швеции [99].

Опыт эксплуатации промышленных установок СКВ показал, что га-
рантированный срок службы катализатора составляет от 1 года до 2 лет.

1684



Фактически же средний срок службы при сжигании жидкого топлива
достигает 5 лет, а при сжигании газа — 7 лет [100}. Для продления сро-
ка службы катализатора необходимо очищать газы от пыли, которая
вызывает эрозию активной поверхности. Однако мелкие, трудно удаляе-
мые частицы пыли могут забивать пары катализатора, что также сни-
жает срок его службы [100].

На один МВт установленной мощности энергоблока обычно требу-
ется 2 м3 катализатора, стоимостью 30 000 марок ФРГ (около 10 тыс.
руб.) за 1 м3 [101].

Удельная стоимость очистки дымовых газов с использованием мето-
да СКВ сравнительно мало зависит от мощности установок и для энер-
гоблоков мощностью 150—70Ό МВт колеблется от 106 до 222 марок
ФРГ/кВт (40—80 руб/кВт). При этом стоимость самого катализатора
составляет 40% от общей стоимости установки [33].

Потребности в катализаторе при очистке газов методом СКВ боль-
ше, чем при каталитическом сжигании топлив. Во многих случаях, в ча-
стности, при получении тепла для бытовых целей или для осуществле-
ния различных технологических процессов, экологически чистое ката-
литическое сжигание может конкурировать с факельным сжиганием,
обеспеченным очисткой дымовых газов.

IV. КАТАЛИТИЧЕСКОЕ СЖИГАНИЕ КАК МЕТОД ПРЕДОТВРАЩЕНИЯ
ОБРАЗОВАНИЯ ОКСИДОВ АЗОТА

1. Основы каталитического сжигания

Каталитическое сжигание топлив представляет собой особый случай
полного окисления. Специфика каталитического сжигания состоит в том,
что катализаторы должны обеспечивать полное окисление высококон-
центрированных смесей углеводородов в условиях, когда соотношение
компонентов реакции близко к стехиометрическому и когда выделяется
большое количество тепла. Поэтому катализаторы полного окисления
в принципе можно использовать и для каталитического сжигания. Од-
нако эти катализаторы должны обладать повышенной термостойкостью,
прочностью и стойкостью к каталитическим ядам, которые могут содер-
жаться в топливе. История вопроса и принципы подбора катализаторов
подробно рассмотрены в работах [102—109]. Основные результаты по-
следних исследований в области каталитического сжигания топлив из-
ложены в обзорах [108—112].

Работы по использованию каталитического сжигания для бытовых,
энергетических и технологических нужд развиваются в нескольких на-
правлениях. Создаются малогабаритные каталитические источники теп-
ла для обогрева бытовых и производственных помещений, транспортных
средств [113—124]. Проводятся широкие исследования по каталитиче-
скому сжиганию топлив в камерах сгорания газовых турбин [125—134],
Весьма перспективным считается каталитическое сжигание газов с низ-
кой теплотой сгорания и отходящих газов ряда производств [135]. Во
всех перечисленных устройствах сжигание топлив осуществляют в ста-
ционарном слое катализатора, созданного на основе благородных ме-
таллов, нанесенных на волокнистый или блочный носитель, при темпе-
ратурах 1100—1600 К.

Основным преимуществом каталитического сжигания топлив боль-
шинство авторов считает возможность существенного снижения вред-
ных выбросов [131, 132]. Действительно, использование катализатора
позволяет увеличить превращение углеводородного топлива и исклю-
чить образование СО и канцерогенных углеводородов, обычно образую-
щихся при факельном сжигании. При каталитическом сжигании топлив,
не содержащих связанного азота, в газовых турбинах при 1200—1600 К
концентрация NO* в отходящих газах уменьшается со 150 до 2 млн"1

[129, 130]. В модельных котельных установках с каталитическим сжи-
ганием газового топлива при 1400—1600 К достигается десятикратное

1685



Снижение выбросов NO* (со 150 до 15 млн"1) [130]. Достигнутые успе-
хи касаются, в основном, чистых топлив (газа и дистиллятов нефти) и
обусловлены тем, что снижение температуры позволяет полностью
Исключить образование высокотемпературных «термических» оксидов
азота. Вместе с тем проблема снижения выброса «топливных» оксидов
азота на действующих опытных установках, видимо, еще не решена.
Так, при сжигании азотсодержащих топлив в каталитической камере
газовой турбины наблюдалась почти полная конверсия азота топлива
в оксиды азота [130]. Выявились и другие трудности и ограничения,
которыми сопровождается использование устройств со стационарным
слоем катализатора в виде сотовых структур или других блоков. Ката-
литическое сжигание сопровождается большим адиабатическим разо-
гревом, вследствие чего катализаторные блоки должны обладать рядом
уникальных свойств. С одной стороны, они должны иметь минимальную
Толщину стенок и характеризоваться минимальным гидравлическим со-
противлением, с другой стороны, быть максимально устойчивыми к
большим температурным перепадам при длительной эксплуатации. Ис-
пользование в качестве активного компонента металлов платиновой
группы приводит к значительному удорожанию каталитических
устройств. Платина и палладий могут отравляться каталитическими
ядами и пригодны для сжигания только газообразного топлива, не со-
держащего каталитических ядов [135]. Описанные установки не годят-
ся для сжигания жидких топлив, полученных гидрогенизацией угля или
мазута, так как они содержат каталитические яды и не могут быть пол-
иостью испарены для подачи в каталитическую камеру в паровой фазе.

В Институте катализа СО АН СССР [103, 111, 136—138] были раз-
работаны каталитические генераторы тепла (КГТ) для сжигания топли-
ва. Сжигание топлив в КГТ основано на четырех принципах: 1) приме-
Нении катализаторов полного окисления; 2) использовании псевдоожи-
женного слоя частиц катализатора; 3) сжигании смесей топлива и воз-
Духа, близких по составу к стехиометрическому; 4) совмещении тепло-
выделения и теплоотвода в едином слое катализатора.

Таким образом, в КГТ беспламенное сжигание топлив происходит на
Поверхности частиц катализатора, находящихся в псевдоожиженном
состоянии. Как и любой аппарат кипящего слоя, КГТ представляет со-
бой пустотелый сосуд, в нижнем сечении которого находится воздухо-
распределительная решетка. Псевдоожижение происходит при восходя-
щем движении смеси воздуха с топливом, а также продуктов сгорания
через слой сферических частиц катализатора. Полезный отвод тепла из
КГТ осуществляется либо через поверхность теплообменника, омы-
ваемую псевдоожиженным слоем катализатора, либо посредством рабо-
чего тела, находящегося в прямом контакте с катализатором. Принци-
пиальным преимуществом, отличающим КГТ от описанных в литературе
устройств для сжигания топлив в кипящем слое катализатора [139—-
145], является наличие горизонтальной секционирующей решетки с
определенным живым сечением и строго заданным диаметром отвер-
стий. Благодаря этому создаются две зоны свободного кипящего слоя —
иод секционирующей решеткой и над ней. Высота нижней зоны должна
быть такой, чтобы обеспечить полноту окисления топлива. Секциони-
рующая решетка ограничивает циркуляцию частиц катализатора, и,
следовательно, теплопроводность слоя. Она выполняет роль неизотер-
мической насадки и разделяет аппарат по высоте на две изотермиче-
ские зоны: нижнюю — с температурой, необходимой для полного окис-
ления топлива (700—1000 К) и верхнюю — с температурой, определяе-
мой условиями нагрева рабочего тела [111, 146, 147] (рис. 2). Наличие
неизотермическо йнасадки и теплосьемка в верхней части аппарата
Позволяет снизить температуру отходящих газов до 420—450 К·

Проведенный анализ показывает, что каталитическое сжигание по-
зволяет решить экологические проблемы, возникающие при использо-
вании так называемых «чистых топлив», не содержащих связанного
азота. К сожалению, доля таких топлив будет снижаться по мере раз-
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Рис. 2. Принципиальная схема неизо-
термического каталитического генера-
тора тепла [111]: 1 — воздух, 2 —
вода, 3 — газораспределительная ре-
шетка, 4 — топливо, 5 — неизотерми-

ческая насадка, 6 — отходящие газы

вития обозначившихся тенденций к использованию угля, мазута и про-
дуктов ожижения угля. Такие топлива содержат связанный азот, ко-
торый при каталитическом сжигании может образовывать не меньшее
количество оксидов азота, чем при факельном сжигании. Специфика
реакций глубокого окисления азотсодержащих соединений заключается
в том, что из них могут образовываться как молекулярный азот, так и
оксиды азота

(17)

(18)

В процессах каталитического сжигания важно добиться снижения выхо-
да топливных N0* по реакции (18) за счет преимущественного протека-
ния реакции (17). Для решения этой проблемы необходимо исследовать
кинетику и механизм каталитического окисления азотсодержащих сое-
динений разных классов.

2. Кинетика и механизм каталитического окисления
азотсодержащих соединений

а) Окисление аммиака и цианистого водорода

Каталитическое окисление аммиака изучено очень подробно, так
как эта реакция относится к наиболее важным процессам гетерогенного
катализа [148, 149]. Она может протекать по трем основным направле-
ниям, описываемым уравнениями (11)—(13). Все указанные реакции
практически необратимы.

Современное состояние теории каталитического окисления аммиака
хорошо освещено в работе [150]. По аналогии с окислением органиче-
ских соединений, молекулярный азот следует считать продуктом мягко-
го окисления, а оксиды азота продуктами глубокого окисления. В при-
сутствии многих катализаторов при 673—773 К одновременно образу-
ются три азотсодержащих продукта (N2, N2O, NO) в тех или иных соот-
ношениях. В то же время применение избирательно действующих ката-
лизаторов и проведение реакции в определенных условиях обеспечивает
преимущественное протекание одного из процессов. Так, при высоких
температурах (1073—1173 К) на платиновых катализаторах выход окси-
да азота может достигать 96—99%, что реализуется на практике в про-
изводстве азотной кислоты. Окисление аммиака на платине начинается
при 423—473 К, когда единственным азотсодержащим продуктом реак-
ции является молекулярный азот. С ростом температуры появляется
N2O, выход которого проходит через максимум. При температурах по-
рядка 573 К начинается образование оксида азота. Выход этого про-
дукта постепенно повышается и при 973—1273 К может превышать 90%
{148, 150].

Окисление аммиака на других катализаторах протекает аналогично,
но температурные пределы образования продуктов мягкого и глубокого
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окисления могут быть иными. Удельная каталитическая активность ме-
таллов в процессе окисления снижается в ряду P t > P d > C u > A g > N i >
> A u > F e > W > T i . Найден и соответствующий ряд активности оксидных
катализаторов: Со3О4, M n O 2 > C u O > Z n O > C a O 2 > N i O > B i 2 O 3 > F e 2 O 3 >
> V 2 0 5 > T i 0 2 > C d O > P b O > S n 0 2 > Z r 0 2 > M o 0 3 > W 0 3 [149—152]. Сни-
жение активности связано с увеличением энергии связи кислорода с по-
верхностью металла. Примерно в том же порядке снижается селектив-
ность глубокого окисления (до N2O и N 0 ) . Дело в том, что в процессах
глубокого окисления разрывается большее число связей кислород-—ка-
тализатор, чем при образовании продукта мягкого окисления (N2). По-
этому с ростом энергии связи кислорода с поверхностью металла ско-
рость глубокого окисления должна снижаться резче, чем скорость мяг-
кого окисления, что и приводит к изменению селективности в приведен-
ных выше рядах [148, 149].

Аналогичные закономерности получены при исследовании каталити-
ческого окисления цианистого водорода [153]. В этом случае активность
и селективность катализаторов также определяются энергией связи кис-
лорода с поверхностью катализатора [148].

б) Окисление органических азотсодержащих соединений

В литературе приводится сравнительно мало данных по кинетике
глубокого окисления органических азотсодержащих соединений. Имею-
щиеся работы посвящены главным образом подбору условий примене-
ния катализаторов для дожигания отходов различных производств.

Так, исследовано окисление диметилформамида на промышленных
катализаторах АВК-Ю (10% V2O5/A12O3), НИИОГАЗ-7Д (Сг2О3 +
+ CuO + V2O5), ШПК (0,2% Pt/АЦО,) и АП-56 (0,5% Pt/ΑΙ,Ο.) при
573—623 К. [154]. На платиновых катализаторах наблюдалось образо-
вание оксидов азота в концентрациях до 18 млн"1. На оксидных ката-
лизаторах N0* либо не образовывались, либо выделялись в следовых
количествах.

На проточно-циркуляционной установке в интервале температур
503—653 К были исследованы кинетические закономерности окисления
диметилацетамида на катализаторе НИИОГАЗ-7Д [155]. Количество
образующихся оксидов азота росло с увеличением начальной концент-
рации диметилацетамида и температуры.

На проточной установке изучали возможность обезвреживания сточ-
ных вод, содержащих диметиламин, методом парофазного каталитиче-
ского окисления последнего [156]. При температуре 700—750 К и ско-
рости парогазового потока 2·—4 тыс. ч - 1 катализатор ГИПХ-105 обеспе-
чивал 94%-ное превращение диметиламина по реакции

4 (СН,) 2NH + 15O2^2N2 + 8СО2+ 14Н2О.

Образование оксидов азота при каталитическом окислении аммиака
и этилендиамина исследовали в проточной установке на катализаторах
АП-56, НТК-1 (53% ZnO, 24% Сг2О3, 12% СиО) и ГИПХ-105 (40%.
СиО и 40% Сг2О3) [157], эффективность которых оценивали по степени
превращения указанных соединений в реакциях глубокого окисления.
Наилучшим оказался катализатор ГИПХ-105, обеспечивающий 100%-
ную конверсию как этилендиамина, так и аммиака при 573 К, объемной
скорости 15 000 ч~' и концентрации 10 мг/л. При окислении аммиака
(с= 15 мг/л) конверсия связанного азота в оксиды составила при 623К
3%, а при окислении этилендиамина (с = 6,8 мг/л)—38%. При сниже-
нии температуры до 473 К концентрация NO* уменьшается в несколько-
раз. При совместном присутствии этилендиамина и аммиака выход
оксидов азота значительно ниже, чем при их раздельном окислении.
По мнению авторов [157], одной из стадий является взаимодействие
оксида азота, образующегося при окислении этилендиамина, с аммиа-
ком, присутствующим в газовой смеси по схеме
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Благодаря этому, выход оксидов азота при окислении смеси этиленди-
амина и аммиака существенно снижается. Полная очистка выбросов
химфармпроизводств от пиридина достигается на алюмоплатиновых^
меднохромовых, медномарганцевых и алюмомедных катализаторах при
температуре около 623 К [158—160]. Селективность по N2 составляет
85—92% [159].

Наиболее подробно исследована реакция глубокого окисления ани-
лина на алюмоплатиновом катализаторе [161, 162]. Эксперименты про-
водили в проточно-циркуляционной установке при исходной концентра-
ции анилина (0,5—240) ·10~6 моль/л и объемных скоростях потока 250—
10 000 ч~'. Скорость окисления анилина подчиняется уравнению

где сА и Со2—стационарные концентрации анилина и кислорода соответ-
ственно /г = 8,14-1010

 е - 8 4 0 1 8 / о т л'^/моль^-ч-г, £'=2,24-103-е21736/вд л/моль.
Содержание оксидов азота в продуктах реакции при степени превращения
анилина 0,9 и температурах 473, 573, 673 К составляет соответственно-
0,2; 5,1; 10,7% в расчете на прореагировавший анилин. Процесс глубо-
кого окисления анилина описан схемой, включающей 12 стадий [162]„
из которых приведем первые 5, касающиеся превращения связанного
азота

1) О 2 ^2О(адс),

2) С6Н5ЫН2 + О ( а д с М С 6 Н 5 Ш 2 О ( а д с ) ,

3) С 6Н 5ЫН 2О(адс)+О(адс)^С 6Н 5ЫООН 2(адс),

4) C 6 H 5 NOOH 2 (аде)^С 6 Н 5 (аде) + NO + Н2О,

5) С6Н5ЫН2О(адс) +ЫО^С 6 Н 5 0(адс) + N a + H 2 0 .

Предполагают, что стадии 1—3 являются практически равновесными,,
стадия 4 — разложение соединений перекисного типа — медленной, а
стадия 5, как и остальные, не приведенные здесь быстрые и необратимы^
Из данной схемы в предположении о больших степенях заполнения по-
верхности катализатора вытекает кинетическое уравнение

К\
w — й4

где Κι, Кг, К3—константы равновесия стадий 1, 2 и 3; kk—константа
скорости стадии 4. Это уравнение переходит в экспериментально най-
денное, если ХДз-Cl [162].

Приведенная схема позволяет объяснить почти полное отсутствие
оксидов азота при окислении анилина на катализаторе: NO медленно
образуется в стадии 4, но быстро расходуется в стадии 5. Действитель-
но, при окислении анилина, адсорбированного на катализаторе, оксидом
азота в основном образовывался молекулярный азот. Подробные кине-
тические исследования реакций глубокого каталитического окисления-
ряда азотсодержащих соединений были выполнены с целью установле-
ния принципов снижения концентрации NOX при каталитическом сжи-
гании азотсодержащих топлив [163—169]. Объектами исследования
были соединения, отличающиеся функциональной группой, содержащей
азот. Использовались катализаторы, разработанные в Институте ката-
лиза СО АН СССР для каталитических генераторов тепла, а также ряд
других типичных катализаторов полного окисления, в частности, про-
мышленные катализаторы дожигания ИК-12-1 и АП-64.

При исследовании реакции окисления пиридина [163, 164, 169] в·
температурном интервале 513—820 К исходную концентрацию, пириди-
на изменяли в пределах 0,05—2,0 об.%, концентрацию кислорода — 4,2—
50 об.%· Продуктами окисления были СО2, Н2О, N2 и NO*(NO и NO2)..
В кинетической области (633 К и ниже) на всех нанесенных катализа-
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Таблица I

Кяиетика каталитического окисления пиридина ( c R N = 0 , 5 % ) [163, 164, 169]

Катализатор

5% CuCr2O4/v-Al2O3
11% QiCrsO4/r-Al2O3

30% СиО^/т-А^Оз
28% NiCr2O4/v-Al2O3

26% ΟιΟ/γ-ΑΙ,Α
0,64% Pt/v-Al2O3

T-A12O3

Навес-
Kaf

г

2,18
2,09
0,29
1,02
1,8
1,8
1,8

Глубокое <

ο>·10— ">, мол·
CSH 5 N/CM 2 -C,

573 К

0,5
2,2
0,8
2,0
4,0
2,0
0,002*

жисление

я

кДж/моль

154+26
170+3
182+12
184+12

170
158+8
221+11

Образование NO^

ш-10-8,
мол.

573 К

1,3
2,5
9,0
3,9
7,1

50,0
•—"

Е

кДж/моль

170+26
—

170+6
—
—

125+17

спо ·
млн—1·
573 К

8
9

11
9

27
48**

1***

*ΝΟ ·
%,573К

2,6
1,1

11,1
2,0
1,8

25,0
0,1

• Найдено| экстраполяцией экспериментальных данных для температур выше 623 К; ** при 543 К;
*·· при 623 К.

Таблица 2

Кинетика глубокого окисления некоторых азотсодержащих соединений на катализаторе
30% CuCr2O4/Y-AI2O3 (cR N = 0,5%) [165—167]

Соединен ие

Ацетонитрил
Нитрометан
Диметилформамид

г, к

573
573
513

w 10-1»
молекула/

/смг>с

29,0
100

10

кДж/моль

100
100

53

Порядок

по RN

0
0
0,5

реакции

по Ог

0,9

торах порядок реакции глубокого окисления по пиридину был нулевым,
порядок по кислороду близким к единице. Реакция образования NO*
также имела нулевой порядок по пиридину. Кинетические параметры
реакций глубокого окисления и образования оксидов азота, степени пре-
вращения связанного азота в оксиды (Амо*) на некоторых катализато-
рах приведены в табл. 1. На оксидных катализаторах образуется суще-
ственно меньше NO*, чем на платиновом катализаторе в тех же услови-
ях. Оксидные катализаторы с высокой селективностью ведут окисление
до молекулярного азота, степень превращения связанного азота в окси-
ды не превышает, как правило, несколько процентов. На меднохромо-
вых катализаторах скорость образования оксидов азота возрастает с
повышением содержания хромита меди в катализаторе.

В работах [165—167] исследовано каталитическое окисление ацето-
нитрила, нитрометана и диметилформамида. Реакции их глубокого
окисления изучали на катализаторе 30% СиСг2О4/у-А12О3 в интервале
исходных концентраций ацетонитрила от 0,12 до 3,0 об.%, нитромета-
н а — от 0,24 до 1,95 об.%, диметилформамида (ДМФА)—от 0,01 до
0,68 об.%. Концентрацию кислорода при окислении CH3CN изменяли
от 13 до 50 об.%. а при окислении CH3NO2 и ДМФА она всегда состав-
ляла 50 об.%. Исследования проводили на проточно-циркуляционной
установке в интервале температур 453—793 К. Основные кинетические
параметры реакций глубокого окисления приведены в табл. 2.

Выше 623 К происходит полное превращение азотсодержащих соеди-
нений в продукты окисления. Степень перехода связанного азота в NO*
при таком полном превращении определяется природой активного ком-
понента использованного катализатора, концентрациями окисляемого
вещества и кислорода в реакционной смеси и температурой. При окис-

лении пиридина, ацетонитрила и диметилформамида на оксидных ката-
лизаторах основная часть связанного азота переходит в N2, выход окси-

.дов азота не превышает нескольких процентов. Для платинового ката-
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Рис. 3. Зависимости концентрации
NO* (1, 3) и степени превращения
связанного азота в N0* (2, 4) от ис-
ходной концентрации пиридина при
673 К на катализаторах 0,64% Pt/γ-
А1аО3 (1, 2) и 5% СиСг2О4/у-А12Оз

(3,4) [164]

1,0 сРч,об.%

лизатора характерна значительно более высокая степень превращения
связанного азота в N 0 * — д о 40% в случае пиридина и до 90% в случае
ацетонитрила (рис. 3) . При постоянной температуре в избытке кисло-
рода величина -ΧΝΟ* на всех изученных катализаторах понижается с уве-
личением исходной концентрации окисляемого вещества в реакционной
смеси. Концентрация NO* мало зависит от концентрации кислорода при
коэффициенте избытка.кислорода а > 1 , 5 и резко снижается при прибли-
жении состава реакционной смеси к стехиометрическому. Повышение
температуры приводит к увеличению XNCV Д Л Я меднохромовых ката-
лизаторов получены зависимости количества образующихся оксидов
азота и ΧΝΟ Λ ОТ концентрации активного компонента (СиСг 2О 4) в ката-
лизаторе. Концентрация NO* и ΧΝΟ* увеличиваются в ряду γ-Α1 2 Ο 3 <5%
C u C r 2 0 4 / Y - A l 2 0 3 < l l % 0 ι ι Ο 2 0 4 / γ - Α 1 2 0 3 < 3 0 % CuCr,O 4 ^-Al,O,.

Таблица 3

Образование оксидов азота при полном окислении азотсодержащих соединений
на катализаторе 30% CuCr2O4/Y-Al2O3 [165—167]

Соединение

Ацетонитрил

Диметилформамид

Пиридин

Нитрометан

Навеска
катализатора,

г

0,53
0,53
7,04

3,17
3,17

2,28
2,28

15,06

1,19
6,05

CRN, ο 6 · %

1,09
0,95
2,45

0,66
0,66

1,09
1,09
0,95

1,07
1,07

Τ, К

623
723
768

673
723

673
723
793

673
758

αΝΟχ, млн-'

16
26

159

17
234
122
588

1336

7 910
10 220

Яш*· %

0,2
0,3
0,7

0,3
3,6

1,1
5,4

14,4

76,8
99,2

В табл. 3 приведены данные о влиянии природы окисляемого соеди-
нения на выход NO* в области высоких температур (>620 К) на катали-
заторе 30% СиСг2О4Ау-А12Оз. Максимальное количество NOX образуется
при окислении нитрометана, что связано, по-видимому, с наличием NO2-
группы в молекуле. На основании совокупности найденных кинетических
зависимостей, а также литературных данных о формах адсорбции пири-
дина и о глубоком окислении органических соединений была предложена
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следующая схема механизма превращения пиридина [168, 169]

C6H5N (аде) + θΛ HN-C 5 H 4 OO (аде),

HNC6H4OO (аде) + 0 2 Д NH (аде) + С0 2 + С4Н4ОО (аде)

->CO 2 > H 2 O,N 2 , NO,.

В первой стадии пиридин адсорбируется на поверхности, во второй про-
исходит разрыв ароматического кольца и в третьей — разрыв связи С—N
с образованием поверхностных групп. Вытекающие из этой схемы кине-
тическое уравнение при допущении ^ Р с д а » » ^ / ^ и k3pO2 имеет вид w =
= kpo2, оно адекватно описывает экспериментальные данные. Следует
подчеркнуть, что все наблюдения указывают на разрыв связей С—N на
первых стадиях процесса окисления. Среди продуктов реакции не обна-
ружены соединения с такой связью, в том числе HCN. Более того, в спе-
циальных опытах по окислению пиридина и ацетонитрила в условиях не-
достатка кислорода конверсия связанного азота в NH3 достигала 10%,
a HCN образовывался в следовых количествах. Окислительные превра-
щения образующихся поверхностных групп типа NH*, видимо, протекают
по схеме, предложенной для реакции окисления аммиака [148]

1) ЫН(адс)+О(адс)=рьН1ЧО(адс),

2) NH(aflc)+HNO(aflc)^N 2 + H2O,

3) Ш О ( а д с ) + Ш О ( а д с ) + 0 ( а д с ) = * * 2 Ж > + Н 2 0 ,

4)

По-видимому, на оксидных катализаторах преимущественно протекают
стадии 1 и 2, тогда как на алюмоплатиновых существенный вклад вносят
также стадии 3 и 4, т. е. катализаторы отличаются соотношением кон-
стант скоростей соответствующих стадий.

На основании проведенных исследований сделан вывод, что возмож-
ными путями снижения выбросов оксидов азота при каталитическом сжи-
гании азотсодержащих топлив являются использование оксидных ката·
лизаторов, снижение температуры и уменьшение коэффициента избытка
воздуха.

3. Закономерности образования топливных NOX

при каталитическом сжигании топлив

В последние годы появился ряд исследований превращений азота
топлив при их каталитическом сжигании [130, 134, 170—182]. На выход
топливных N0* влияют температура сжигания, коэффициент избытка
воздуха а, содержание азота в топливе и природа катализатора (табл.4).

Как было установлено [171], при сжигании смесей пропана с аммиа-
ком и' метиламином вид азотсодержащей добавки не влияет на выход
оксидов азота. Конверсия азота в N0* повышается с ростом температу-
ры [171, 172]. Так, при сжигании пропана с добавками ΝΗ3 и CH3NH2

величина XNOJ. возрастает с 30% при 1100 К до 80% при 1400 К· Даль-
нейшее повышение температуры до 1600 К практически не вызывает уве-
личения ΧΝΟ^, которая составляет 80—90% [171].

Наиболее подробно исследована зависимость степени превращения;
азота топлива в NO* от коэффициента избытка воздуха а. В области
1,2^а^2,0 степень превращения связанного азота в оксиды мало зави-
сит от α и уменьшается в 2—3 раза при приближении состава топливо-
воздушной смеси к стехиометрическому [130, 170—181]. При а=^1 в про-
дуктах сгорания присутствуют аммиак и цианистый водород. В этих
условиях уменьшение количества воздуха приводит к дальнейшему сни-
жению концентрации NO* за счет роста концентраций N2, NHS и HCN
[130, 131, 170]. При определенных значениях а, лежащих обычно в пре-
делах 0,6—0,9, достигается максимальная степень превращения связан-
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Образование NCL нри каталитическом сжигании топлива (литературные данные) Таблица 4

СО
(О
со

Сжигаемое топливо

C O + H 2 + C H 4 + N 2 (моде-
льная смесь)

СН4

/->ТТ /~> Т_Г

оН4, 4^8

с 3 н 8

C O + H 2 + C H 4 + N 2 (мо-
дельная смесь)

L3H8, L n 4

СН4

СН4

с 3 н 8
Керосин

Дизельное топливо

Дизельное топливо

Искусственные жидкие
топлива из угля, ди-
зельное топливо

Дизельное топливо

Мазут

Катализатор

2,1—6,3% Pt на монолитном носи-
теле с переменным сечением кана-
лов

То же

Pt, NiO+Pt на монолитном носителе

0,18% Pt на монолитном кордиерите,
покрытом А12О3

Pt/Al2O3, NiO/ZrO2

Благородный металл на монолитном
носителе

Со2О3, NiO+Pt, Co2O3+Pt, Pt на мо-
нолитном носителе

То же

5,63% Сг2О3+Со2О3

0,2% Pt на носителе с сотовой
структурой

2% Pt на монолитном носителе

5,3% Pt на монолитном носителе

2% Pt/Al2O3, 2% Pt на монолитном
носителе

Благородный металл на монолитном
носителе

Монолитный с переменным сечением
каналов

Азотсодержа-
щая добавка

NH3

NH3

N H 3 или
C H 3 N H 2

NH3

NH3

NH3

NH3

*

NH 3

C 5 H 6 N

C 5 H 6 N

нет

нет

C 5 H 5 N

нет

к. %

0,0471

0,9417

0,003—3,6

2,0

0,05—0,24

0,2

0,2—2,0

1,0

0,3

0,125; 0,535

0,0135

0,31—0,86

0,5

0,85

т. К

1273

1273

1100—1600

1000

1480

1000—1500

1100—1900

1200—1300

1470—1770

1000—1700

1100—1400

1370—1530

1000—1500

1370—1930

α

0,4—2,3

0,4-2,3

0,6—2,2

0,8—1,0

0,4-1,2

0,5—1,3

0,5—2,0

*

0,5—1,8

0,9-1,1

1,0—4,0

1,0

0,7-1,7

2,0-3,5

0,8—3,0

Исследована зависимость Xfgo о т

*

α

+

+

+

-f

-f-

+
+
+
—

ΜΝ τ

—

4-

—

—

4-

+
—
—
+

типа ката-
лизатора

—

-f

—

+

— -

—

+
—
—
—

температу-
ры

.

—

-J-

—

—

—

4-

4-

+
—
—

не зависит от условий

4-

-f-

+

—

—

—

—

—

—

—

—

—

Ссылки

[174]

[174]

[171]

[175]

[177]

[130]

[172]

[176]

[178]

[134]

[179]

[182]

[180]

[181]

[170]

Примечание. Для жидких топлив содержание азота в топливе указано в массовых, для газообразных— в объемных процентах.



ного азота в N2 (до 80—90%). Поэтому предложено [171] проводить ка-
талитическое сжигание в две стадии: на первой стадии создают а < 1
(обычно от 0,5 до 0,9), а на второй подают избыток воздуха для дожига-
ния несгоревших веществ. В среднем для всего процесса α ^ Ι . Двуста-
дийное каталитическое сжигание при температуре 1400—1500 К обеспе-
чивает снижение конверсии топливного азота в оксиды с 80—100% (при
одностадийном сжигании) до 10—30% [130, 172, 176, 177]. Однако при
этом на первой стадии наблюдается повышенная дезактивация катали-
затора вследствие его закоксования [172]. Предложена схема двуста-
дийного сжигания жидких азотсодержащих топлив с использованием ка-
тализатора только на второй стадии [134]. Существенное уменьшение
выхода NO* достигается за счет взаимодействия образующихся оксидов,
азота с сажей

Снижение концентрации NO* в отходящих газах таких установок может·
происходить также благодаря взаимодействию NO с СО [172].

Большое влияние на выход топливных оксидов азота оказывает при-
рода катализатора. Использование оксидных катализаторов позволяет
достичь более низких степеней превращения связанного азота в NO», чем
при использовании катализаторов на основе благородных металлов. При
одностадийном сжигании в избытке воздуха газообразного топлива с до-
бавкой NH3 [177] конверсия связанного азота в NO* составляет 70—80%
на катализаторе NiO/ZrO2 и 90—95% на Pt/Al2O3 (температура сжига-
ния 700—900 К) • При стадийном сжигании с использованием на первой
стадии катализатора NiO/ZrO2 степень превращения связанного азота в
NO* составляет 10%, в то время как на платиновом катализаторе в окси-
ды превращается 35% азота топлива.

Исследовано сжигание смесей пропана с аммиаком на катализаторе,
содержащем оксиды хрома и кобальта [178]. Профиль температур в.
слое влияет на выход оксидов азота. В оптимальных режимах при а > 1
удается снизить степень превращения связанного азота в NO* до 5—20%.

При повышении давления может происходить как увеличение [179],
так и уменьшение [172, 176] выхода NO*. Столь же неоднозначны дан-
ные по влиянию содержания азота в топливе на степень конверсии свя-
занного азота в оксиды: увеличение концентрации связанного азота
(в виде NH3) в газообразном топливе сопровождалось и уменьшением
[171] и увеличением [175] ΧΝΟΧ· Увеличение содержания пиридина в
жидком топливе приводило к некоторому снижению ΧΝΟΧ [179]. В целом
проблема снижения выбросов топливных NO* при сжигании топлив в не-
подвижном слое катализатора требует дальнейшей проработки.

В работах [164, 183—187] рассмотрены закономерности образования
оксидов азота при сжигании азотсодержащих топлив в кипящем слое
гранулированных катализаторов, специально разработанных для ката-
литических генераторов тепла. Эксперименты проводили на пилотной
установке мощностью 20 кВт. Первоначально были проведены опыты по
сжиганию в КГТ топлив, практически не содержащих связанного азота,
с целью определения возможного вклада термических NO* в общее коли-
чество оксидов азота. При сжигании я-декана, дизельного и печного топ-
лива на катализаторах, содержащих 5 и 30% СиСг2О4 на γ-Α12Ο3, наблю-
даемые значения CNO^ не превышали 10 млн-1, т. е. равновесной концент-
рации, рассчитанной для 1000 К и а = 1,1 [164].

Закономерности образования топливных NO* изучали, сжигая как
топлива с естественным содержанием связанного азота 0,1% (мазуты
Μ 100 и Μ 40), так и специально приготовленные смеси топлив с азотсо-
держащими добавками. При сжигании дизельного топлива с добавками
пиридина, создающими концентрации азота до NT=l мас.%, профили
концентраций COj2 и NO* увеличивались по высоте реактора симбатно и
на высоте, на которой достигалась полная конверсия топлива (500—
600 мм), выходили на постоянный уровень [164]. Оксиды азота образо-
вывались в процессе каталитического окисления топлива в кипящем слое·
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Рис. 4. Зависимость концентрации N0* и температуры слоя от величины а при сжи-
гании смеси дизельного топлива с пиридином [187] на катализаторах: / — Pt/v-AhOj;

2 — оксиднохромовом; 3 — 25% СиСггО^-АЬОз; 4 — 5% СиСггС^/у-АШз

РИС. 5. Зависимость концентрации топливных (1, 2) и термических {3, 4) N 0 * от тем-
пературы при факельном (1, 3) и каталитическом (2, 4) сжигании ( « = 1 , 1 ) ; данные
по топливным N0* получены при Ντ=\ мас.%; пунктирная линия — равновесные зна-

чения N 0 * [1, 2, 187]

катализатора, дополнительного образования NO* над слоем не наблю-
далось.

При сжигании модельных смесей изопропанола с азотсодержащими
соединениями (капролактам, ацетонитрил, моноэтаноламин или пири-
дин) конверсия связанного азота в NO* определялась в основном усло-
виями сжигания и мало зависела от природы окисляемого азотсодержа-
щего вещества. При температуре слоя катализатора 1023 К, Ντ= 1 мас.%
и а=1,22 степень превращения азота в N0* составляет 11—15% [185,
187].

Зависимость концентрации N0* от а изучали при сжигании мазутов
Μ 40 и Μ 100 с добавками нитрата аммония и пиридина на катализаторе
CuCr2O4/Y-Al2O3 [183, 184]. Полученные кривые имели максимум, при
приближении а к 1 концентрация N0* снижалась. При содержании свя-
занного азота 0,2% концентрация N0* составляла 40—801 млн-1, а при
iVT=l% 80—150 млн-1, что значительно ниже, чем при факельном сжи-
гании таких топлив [4, 21]. Степень превращения связанного азота в
N0* составляет от 5 до 15%.

Зависимость ΧΝΟ .̂ ОТ iVT изучали, сжигая смеси изопропшгового спир-
та с пиридином и дизельного топлива с пиридином [185, 187]. С увеличе-
нием AfT концентрация NOX растет, но степень превращения ΧΝΟ* снижа-
ется. Обезвреживание промышленных стоков с высоким содержанием
связанного азота может быть осуществлено путем их сжигания в КГТ.
Даже при Л"т = 8% концентрация N0* составляет менее 520—540 млн"1,
что существенно ниже значения 3000—5000 млн-1, ожидаемого при фа-
кельном сжигании аналогичной смеси [185, 187].

Природа активного компонента катализатора, используемого в КГТ,
также влияет на образование N0* при сжигании азотсодержащих топлив
(рис. 4). Наибольшее количество оксидов азота дают алюмоплатиновые
катализаторы, меньше оксидные катализаторы, причем, в полном согла-
сии с экспериментом [186, 187], снижение концентрации активного ком-
понента нанесенного катализатора способствует падению эмиссии окси-
дов азота (рис. 4). Повышение температуры приводит к росту концент-
рации оксидов азота (при увеличении температуры на 150 К концентра-
ция NO, удваивается) [187].

Проанализируем сколько оксидов азота выделяется при сжигании
топлив в КГТ и при традиционном факельном сжигании [1, 2, 21] в срав-
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нении с уровнем с^ох, рассчитанным из констант равновесия реакции
N2 + O 2 ^2NO при « = 1,1 (рис. 5). В области температур (1500—2000 К),
где осуществляют реальное сжигание, расчетная величина равновесной
концентрации NO* изменяется от 400 до 2500 млн"1 [1]. Наблюдаемые
при факельном сжигании концентрации NO* ниже этих значений, по-
скольку из-за недостаточности времени пребывания топливно-воздушной
смеси в камере сжигания равновесие не успевает установиться. При ка-
талитическом сжигании выход термических NO* крайне низок (менее
5 млн"1), а концентрация топливных NO* выше равновесных значений,
отвечающих температурному интервалу такого способа сжигания, но в
5—10 раз ниже, чем при факельном сжигании в топочных устройствах.

Каталитическое сжигание можно успешно применять в различных бы-
товых и промышленных топочных установках для уменьшения химичес-
кого недожога топлива и снижения выброса термических NO*. Однакб
проблема снижения выброса топливных NO*, образующихся при сжига-
нии топлив, содержащих связанный азот, в установках с платиновыми
катализаторами, работающими при высоких температурах и тепловых
нагрузках, еще не решена. Исследование кинетики окисления азотсодер-
жащих соединений на твердых катализаторах показывает, что сниже-
ния выхода топливных NO* можно достичь, используя вместо платиновых
катализаторов, оксидные, уменьшая температуру и доводя коэффициент
избытка воздуха до значений, близких к единице. Снижение температу-
ры обычно сопровождается падением мощности и КПД устройства. Ис-
пользование кипящего слоя в каталитических генераторах тепла позво-
ляет осуществлять технологические процессы при высокой тепловой на-
грузке и низкой температуре в зоне сгорания (770—1070 К), благодаря
совмещению процессов тепловыделения и теплосъема в едином слое ка-
тализатора. Важно подчеркнуть, что понижение концентрации оксидов
азота при каталитическом сжигании обеспечивается самим методом сжи-
гания, подбором оптимальных условий процесса и катализаторов. При
этом не возникает необходимости в дорогостоящей очистке дымовых га-
зов от оксидов азота.
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