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ОБЩАЯ ХАРАКТЕРИСТИКА РАБОТЫ 

Актуальность работы. Хладоны получили широкое распространение в раз-

личных областях применения в качестве хладагентов, огнегасителей, вспенивателей, 

пропеллентов и т.д. В соответствии с Монреальским Протоколом по веществам, 

разрушающим озоновый слой, необходимо заменить озоноразрушающие хладоны 

на озонобезопасные – в частности, не содержащие атомов хлора в составе молекулы. 

В этой связи перспективными являются хладоны этанового ряда: пентафторэтан 

CHF2-CF3 (хладон-125) и 1,1,1,2-тетрафторэтан CF3-CH2F (хладон-134a), получаемые 

газофазным гидрофторированием перхлорэтилена CCl2=CCl2 и трихлорэтилена 

CCl2=CHCl, соответственно, на одних и тех же катализаторах. 

Наиболее эффективными катализаторами газофазного гидрофторирования 

хлорорганических соединений являются катализаторы, содержащие соединения 

хрома. В отечественной промышленности применяется Cr-Mg катализатор ГИПХ-

55, который недостаточно активен по сравнению с лучшими зарубежными аналога-

ми. Именно по причине отсутствия активного катализатора, хладон-134а, который 

используется практически во всех автомобильных кондиционерах и входит в состав 

смесевых хладонов для кондиционеров и холодильных установок, в России не про-

изводится. 

Потребление хладонов непрерывно растет, поэтому увеличение производи-

тельности процесса является важной задачей, которая может быть решена созданием 

и применением эффективного катализатора. В Институте катализа им. Г.К. Бореско-

ва СО РАН разработан высокоактивный оксидный хромалюминиевый катализатор 

ИК-64-2Б, отличающийся от промышленного составом и пористой структурой. Ис-

следование процесса синтеза хладона-125 на Cr-Al катализаторе и установление 

условий, позволяющих интенсифицировать процесс, является актуальным. По-

скольку в процессе синтеза хладона-125 хромсодержащие катализаторы дезактиви-

руются коксовыми отложениями, необходима также интенсификация процесса 

окислительной регенерации. 

Работа выполнялась в рамках приоритетных направлений и программ фунда-

ментальных исследований СО РАН - Программа V.44.2. “Изучение механизмов ка-

талитических реакций. Развитие химических и физических методов активного 

управления реакционной способностью и селективностью катализаторов и катали-

тических систем для создания практически важных процессов”. 

Целью работы является интенсификация процесса синтеза пентафторэтана 

газофазным гидрофторированием перхлорэтилена в адиабатических аппаратах с не-

подвижным слоем Cr-Al катализатора и процесса его регенерации за счет их прове-

дения в оптимальных условиях, определенных методом математического моделиро-

вания. 

Для достижения поставленной цели решались следующие задачи: 

1. Проведение экспериментального исследования процесса гидрофторирова-

ния перхлорэтилена (ПХЭ) на Cr-Al катализаторе в широком интервале изменения 

параметров (температура, время контакта, концентрация реагентов) и установление 

кинетических закономерностей протекания реакций. 

2. Исследование кинетических закономерностей процесса синтеза хладона-125 
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на Cr-Al катализаторе. Разработка кинетической модели, учитывающей образование 

как промежуточных, так и побочных продуктов, определение численных значений 

кинетических констант и энергий активации. Апробация модели в эксперименталь-

ных условиях. 

3. Проведение исследования по влиянию размера зерна катализатора и техно-

логических параметров (начальной концентрации реагентов и температуры смеси, 

времени контакта) на режимы синтеза хладона-125 методом математического моде-

лирования. Определение численных значений технологических параметров, которые 

позволяют вести процесс наиболее эффективно. 

4. Проведение экспериментального исследования процесса окислительной ре-

генерации катализатора. Разработка кинетической модели горения коксовых отло-

жений и определение численных значений ее параметров: константы скорости горе-

ния, энергии активации, теплового эффекта реакции, проведение апробации модели 

в экспериментальных условиях. 

5. Методом математического моделирования исследование влияния техноло-

гических параметров процесса регенерации: начальная концентрация кислорода и 

кокса, скорость подачи кислородсодержащей смеси (время контакта) на динамику 

выгорания кокса. Определение оптимальных значений технологических параметров, 

обеспечивающих высокую скорость выжига коксовых отложений с учетом ограни-

чений на максимальную температуру слоя (ТМАХ ≤ 500°С). 

Научная новизна. 
1. Установлено, что процесс синтеза хладона-125 на Cr-Al катализаторе проте-

кает по сложной параллельно-последовательной схеме, которая состоит из 10 реак-

ций, включающих помимо присоединения молекулы фтороводорода по двойной 

связи и последовательного замещения хлора на фтор, реакцию диспропорциониро-

вания, вследствие которой образуются побочные продукты. Разработанная кинети-

ческая модель, для которой определены константы скорости и энергии активации, 

позволяет прогнозировать состав промежуточных, целевого и побочных продуктов. 

2. Установлено, что горение коксовых отложений в процессе окислительной 

регенерации Cr-Al катализатора протекает по первому порядку по реагентам – кис-

лороду и коксовым отложениям. Установленные значения кинетических параметров 

(константа скорости горения кокса k0 = 5,77·10
15

 1/мин и энергия активации EA = 200 

кДж/моль) на основе двух независимых физических методов исследования: в лабо-

раторном реакторе и данных термического анализа, обеспечивают адекватное опи-

сание динамики изменения концентрации коксовых отложений и кислорода по слою 

катализатора. 

3. Установлено, что в зависимости от температуры газа регенерации на входе 

в реактор Тg0 и начальной температуры катализатора Тk0 в области рекомендуемых 

технологических параметров ведения процесса реализуются различные режимы го-

рения кокса. При Tg0 ≥ Тk0 выгорание кокса происходит послойно “фронтом”, кото-

рый перемещается в направлении движения газа. При Tg0 < Тk0 горение преимуще-

ственно протекает в “корочном” режиме, который сопровождается существенно бо-

лее сильным разогревом слоя, что может привести к необратимой дезактивации ка-

тализатора. 
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Практическая значимость. 
1. Использование Cr-Al катализатора вместо промышленного позволяет повы-

сить производительность адиабатического реактора в ~ 5 раз при сохранении высо-

кой конверсии и селективности за счет увеличения нагрузки по газу и применения 

оптимального размера зерна. 

Предложены оптимальные значения технологических параметров для Cr-Al 

катализатора (начальные концентрация ПХЭ и температура, время контакта), обес-

печивающие дополнительное увеличение производительности реактора с непо-

движным слоем на 40%. 

2. Предложены оптимальные значения технологических параметров для про-

цесса регенерации Cr-Al катализатора: начальная концентрация кислорода с0 и тем-

пература T0, скорость подачи кислородсодержащей смеси при концентрации кокса 

g0 = 515% и ограничении на максимальную температуру в слое ТMAX ≤ 500°С, обес-

печивающие высокую скорость выжига коксовых отложений. Установлено, что в 

этих условиях повышение концентрации кислорода по мере выгорания кокса позво-

ляет уменьшить время регенерации на 3040%. 

3. Результаты работы использованы в учебном процессе преподавания дисци-

плины «Компьютерная технология в области техносферной безопасности, экологии 

и природопользования» в Новосибирском государственном техническом универси-

тете. 

На защиту выносятся: 

1. Кинетическая модель процесса гидрофторирования перхлорэтилена на Cr-

Al катализаторе и ее параметры. 

2. Оптимальные значения размера зерна катализатора и технологических па-

раметров синтеза хладона-125 (начальная температура, концентрации реагентов, 

время контакта). 

3. Кинетическая модель горения коксовых отложений в процессе окислитель-

ной регенерации катализатора и ее параметры. Результаты оптимизации процесса 

выжига коксовых отложений в аппарате с неподвижным слоем. 

Личный вклад автора. 

Автор принимал участие в планировании и проведении экспериментов по гид-

рофторированию перхлорэтилена на Cr-Al катализаторе и его регенерации, прово-

дил анализ экспериментальных данных, определение параметров кинетических мо-

делей и математическое моделирование режимов синтеза хладона-125 и стадии ре-

генерации катализатора. 

Апробация работы. 

Результаты диссертационной работы докладывались и обсуждались на Меж-

дународной конференции “Chemreactor-19” (Vienna, Austria,2010); Всероссийской 

научной школе-конференции для молодых ученых “Катализ: от науки к промыш-

ленности” (Томск, Россия, 2011); на 2-ой Всероссийской научной школе-

конференции для молодых ученых “Катализ: от науки к промышленности” (Томск, 

Россия, 2012); Международной конференции “Chemreactor-20” (Luxemburg, 2012). 

Публикации. 

Результаты работы представлены в 11 публикациях, включая 4 статьи в рецен-
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зируемых научных журналах и 7 тезисов докладов. 

Структура и объем работы. Диссертационная работа состоит из введения, 

четырех глав, заключения и списка литературы. Общий объем работы составляет 

137 страниц, содержит 59 рисунков, 7 таблиц. Список литературы содержит 124 

наименования. 

ОСНОВНОЕ СОДЕРЖАНИЕ РАБОТЫ 

Во введении обоснованы актуальность работы, выбор объектов исследования, 

сформулирована общая цель работы. 

Первая глава посвящена обзору литературных данных и состоит из двух ча-

стей: первая посвящена синтезу хладона-125, вторая – регенерации закоксованных 

катализаторов. 

В первой части проведен анализ литературных данных, посвященных катали-

заторам синтеза хладона-125 и химизме процесса. Отмечено, что в литературе при-

ведена общая схема возможного протекания процесса гидрофторирования, включа-

ющая более 30 реакций. Однако схема реакций для конкретного катализатора долж-

на быть уточнена с учетом реакций образования как основных, так и побочных про-

дуктов. При этом сведения о кинетических закономерностях процесса синтеза хла-

дона-125 в литературе отсутствуют. 

Вторая часть посвящена анализу литературных данных по окислительной ре-

генерации закоксованных катализаторов. Представлены методы исследования про-

цесса регенерации, используемые кинетические и математические модели регенера-

ции на уровне зерна и слоя катализатора. Проведен анализ преимуществ и недостат-

ков используемых математических моделей процесса регенерации. На основе анали-

за литературных данных сформулирована цель и задачи диссертационной работы. 

Вторая глава посвящена экспериментальной части работы, где приведено 

описание лабораторной установки, на которой были проведены эксперименты по га-

зофазному гидрофторированию перхлорэтилена и регенерации закоксованного ка-

тализатора. 

Эксперименты по гидрофторированию перхлорэтилена проводились на лабо-

раторной установке с хроматографическим on-line анализом продуктов. Газообраз-

ный фтористый водород насыщали перхлорэтиленом в сатураторе. Далее смесь реа-

гентов поступала в U-образный никелевый реактор с неподвижным слоем катализа-

тора (навеска 28 г) фракции 0,25-0,5 мм. Затем реакционная смесь после нейтрали-

зации кислот поступала на анализ в хроматограф. Влияние условий на процесс гид-

рофторирования ПХЭ исследовали в следующих интервалах изменения параметров: 

Т = 300390°С, давление 0,4 МПа, соотношение HF:ПХЭ = 50:16,6:1, время кон-

такта 0,0350 секунд, при этом степень превращения ПХЭ составляла 599%. 

Продуктами реакции в условиях проведения экспериментов были: фтортри-

хлорэтилен CFCl=CCl2 (хладон R-1111), дифтордихлорэтилен CFCl=CFCl (хладон R-

1112), 1,1-дифтор-1,2,2-трихлорэтан CF2Cl-CHCl2 (хладон R-122), 1,1,1-трифтор-2,2-

дихлорэтан CHCl2-CF3 (хладон R-123), 1,1,1,2-тетрафтор-2-хлорэтан CF3-CHFCl 

(хладон R-124), пентафторэтан CHF2-CF3 (хладон R-125), 1,1,1-трифтор-2-хлорэтан 

CH2Cl-CF3 (хладон R-133), 1,1,2-трифтор-1,2,2-трихлорэтан CF2Cl-CFCl2 (хладон R-

113), 1,1,2,2-тетрафтор-1,2-дихлорэтан CF2Cl-CF2Cl (хладон R-114), пентафторхло-
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рэтан CF3-CF2Cl (хладон R-115). 

Эксперименты по регенерации закоксованного катализатора проводились на 

описанной выше лабораторной установке, а также методом термического анализа. 

Исследуемые образцы катализатора предварительно были закоксованы посредством 

проведения реакции в более «жестких» условиях – температуре 420°С. 

Третья глава посвящена анализу режимов синтеза хладона-125 в аппаратах 

с неподвижным слоем. В ней приведены результаты экспериментальных исследова-

ний кинетических закономерностей процесса синтеза хладона-125. Предложена 

схема гидрофторирования перхлорэтилена (ПХЭ) в пентафторэтан, разработана ки-

нетическая модель процесса синтеза, определены константы скорости реакций и 

энергии активации. Приведены результаты оптимизации размера зерна катализатора 

и технологических параметров: начальная температура, концентрации реагентов и 

время контакта. 

Разработка кинетической модели гидрофторирования перхлорэтилена на Cr-

Al катализаторе. По данным экспериментальных исследований селективности по 

различным продуктам реакции зависят от температуры и величины конверсии ПХЭ. 

При постоянной температуре с увеличением конверсии ПХЭ селективности по хла-

донам R-1111 и R-122 снижаются, а по R-1112, R-123, R-124, R-113, R-114 проходят 

через максимум и, следовательно, являются промежуточными веществами. Селек-

тивности по R-125, R-115 и R-133 возрастают и, следовательно, являются конечны-

ми продуктами синтеза. Наблюдаемые зависимости свидетельствуют в пользу того, 

что реакция гидрофторирования перхлорэтилена протекает по сложной параллель-

но-последовательной схеме, которая может быть представлена в следующем виде: 

 
Рис. 1. Схема реакций гидрофторирования перхлорэтилена в пентафторэтан. 

Данная схема состоит из десяти реакций. Наряду с реакциями присоединения 

молекулы фтороводорода по двойной связи и последовательного замещения хлора 

на фтор, схема включает реакции образования побочных соединений R-133, R-113, 

R-114, R-115. Соединения R-113 и R-133 образуются в результате реакции диспро-

порционирования хладона R-123: 

2CНCl2−СF3 (R-123) → CF2Cl-CFCl2 (R-113) + CH2Cl-CF3 (R-133) 

Для описания экспериментальных данных использовалась модель реактора 

идеального вытеснения. Кинетические уравнения реакций записывались в следую-

щем виде: 

 i in m

i i Ri HFr k C C    (1) 

где ri – скорость i-ой реакции, ki – константа скорости, CRi – мольная доля органиче-

ского реагента, СHF – концентрация HF, ni – порядок реакции по органическому реа-

ПХЭ 

R-1111 R-1112 

R-122 R-123 R-124 

R-133 

R-113 R-114 R-115 

R-125 

+HF 

+HF 

+2HF +HF 

+HF 

+HF +HF 

+HF +HF 

-HCl 

-HCl 

-HCl 

-HCl -HCl 

-HCl -HCl 

-HCl 

k1 k2 

k3 k6 
k7 

k7 

k8 k9 

k10 k11 

k5 
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генту, mi – порядок реакции по фтороводороду. 

В результате анализа экспериментальных и расчетных данных было показано, 

что порядки реакций замещения хлора на фтор и присоединения HF по органиче-

скому реагенту и фтороводороду близки к 1. Скорость реакции диспропорциониро-

вания достаточно точно описывалась уравнением следующего вида: 

 
2

123Rr k C    (2) 

Для определения численных значений кинетических констант скоростей реак-

ций был использован метод минимизации суммы квадратов разностей между экспе-

риментальными и расчет-

ными данными (рис. 2). 

Энергии активации стадий 

были определены из опи-

сания данных, полученных 

при различных температу-

рах (рис. 3). Кинетическая 

модель достаточно точно 

описывает эксперимен-

тальные данные, получен-

ные в лабораторном реак-

торе, и может быть исполь-

зована для оптимизации 

процесса. 

 

Оптимизация процесса синтеза хладона-125. 

Математическое моделирование проведено с целью оценки оптимальных зна-

чений размера зерна катализатора и технологических параметров (начальной кон-

центрации реагентов и температуры смеси, времени контакта), позволяющих наибо-

лее эффективное ведение процесса синтеза хладона-125 в реакторе с неподвижным 

слоем катализатора. 

Оптимизация размера зерна катализатора цилиндрической формы. Для 

оценки оптимального размера зерна катализатора были проведены расчеты по мето-

дике, которая используется при определении размеров зерен V-Ti катализаторов в 

производстве серной кислоты. Методика учитывает изменение суммарных затрат 

ЗΣ(dz), включающих затраты на катализатор ЗК(dz) и на электроэнергию, необходи-

мую на преодоление гидравлического сопротивления слоя ЗЭ(dz): 

 ЗΣ(dz) = ЗК(dz) + ЗЭ(dz) → min (3) 

Затраты на катализатор ЗК(dz) определяются его ценой ЦК, сроком службы tC и 

его объемом, который зависит от степени использования зерна катализатора η(dz): 

 ЗК(dz) = ЦК·
0

( )

K K

z C

V

d t








 (4) 

где VK0 − объем катализатора с мелким размером зерна, при котором η = 1; k – 

плотность катализатора. 

Затраты ЗЭ(dz) определяются ценой на электроэнергию ЦЭ, необходимую для 

преодоления гидравлического сопротивления слоя катализатора ΔPУД(dz), которое 

  
Рис. 2. Зависимости концен-

трации от времени контакта 

при 320°С. 1 – ПХЭ, 2 – хладон-

122, 3 – хладон-123, 4 – хладон-

124, 5 – хладон-125 (точки – 

эксперимент, линии – расчет) 

Рис. 3. Зависимости кон-

стант скорости от темпе-

ратуры в аррениусовских ко-

ординатах для Cr-Al катали-

затора (точки – эксперимент, 

линии – аппроксимация). 
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зависит от линейной скорости газа U, и объема катализатора VK0/η(dz), и 

расчитываются по формуле: 

 ЗЭ(dz) = ЦЭ·
0

0

( )

( ) 1000

K ÓÄ z

z

V U P d

d 

 

 
 (5) 

где η0 − к.п.д. насоса. 

Гидравлическое сопротивление слоя катализатора высотой один метр ΔРУД(dz) 

рассчитывалось по широко известной формуле Эргана. Степень использования зер-

на катализатора η(dz) определяли по формуле: 

 
1 1

(3 )
3

cth 
 

 
    

 
 6) 

Здесь ψ − модуль Тиле 

 
6

z

eff

d k

D
    (7) 

 
6 3

2
z

V d h
d

S d h

  
 

 
 (8) 

где dz – эквивалентный диаметр зерна катализатора; V и S – объем и площадь внеш-

ней поверхности гранулы цилиндрической формы размером dхh; Deff – эффективный 

коэффициент диффузии. 
Функция ЗΣ(dz) (3) имеет минимум, поскольку затраты на катализатор (4) и 

электроэнергию (5) изменяются противоположным образом. Например, при умень-

шении размера зерна катализатора гидравлическое сопротивление увеличивается, 

однако активность объема катализатора растет за счет увеличения степени исполь-

зования зерна катализатора (рис. 

4).Расчеты по формулам (3) - (5) 

показали, что наибольшее влияние 

на оптимальный размер зерна ката-

лизатора оказывает линейная ско-

рость газовой смеси U (рис. 5). В 

диапазоне наиболее характерных 

для промышленных газофазных 

процессов линейных скоростей U = 

0,30,7 м/с, оптимальными явля-

ются зерна с dz = 2,54,5 мм. (рис. 

5). При этом зависимость характе-

ризуется резким увеличением сум-

марных затрат при уменьшении dz. 

С учетом того, что размер зерна 

катализатора может уменьшаться в процессе его эксплуатации вследствие дробле-

ния можно рекомендовать зерна диаметром d = 3,54,5 мм. Исходя из прочностных 

характеристик гранулы и обеспечения равномерности засыпки слоя, отношения вы-

соты зерна к его диаметру обычно составляет 1,21,5, следовательно, рекомендуе-

мая высота гранул составит h = 46 мм. 

Определение оптимальных технологических параметров стадии синтеза. 

  
Рис. 4. Зависимость 

затрат на 

электроэнергию ЗЭ, 

катализатор ЗК и 

суммар-ных затрат ЗΣ 

от размера зерна 

катализатора. 

Рис. 5. Зависимость 

суммарных затрат от 

размера зерна ката-

лизатора при различной 

линей-ной скорости газа. 1 

– U = 0,3 м/с, 2 – U = 0,5 

м/с, 3 – U = 0,7 м/с. 
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Расчеты режимов синтеза хладона-125 проведены с целью анализа влияния 

технологических параметров (начальной кон-

центрации реагентов и температуры смеси, вре-

мени контакта) на производительность катали-

затора. 

Блок-схема реакторного узла представлена 

на рисунке 6. Исходные реагенты подаются в 

смеситель 1, где готовится реакционная смесь 

заданного состава. Далее смесь проходит через 

рекуперационный теплообменник 3 и поступает 

в реактор 4. Продукты синтеза направляются на 

стадию выделения. 

Для расчета использовалась модель адиа-

батического реактора идеального вытеснения, 

учитывающая изменение объема газовой смеси в ходе реакций и влияние внутрен-

ней диффузии: 

 
r

i i ii

i

N

i ki k

k

k k

Pi i

F C FdC

d

d
F

d

F r

Q rdT

d c C

 





 



  








   




 
 










 (9) 

Начальные условия: 
 τ = 0: α = 1, Ci = C0i, T = T0 (10) 

где rk – скорость k-ой реакции; Fi – скорость расходования i-ого компонента; Ci – 

мольная доля i-ого вещества; τ – время контакта; νki – стехиометрический коэффи-

циент i-ого вещества в k-ой реакции; α – отношение выходного объемного потока к 

входному, Qk – тепловой эффект k-ой реакции; сРi – теплоемкость i-ого компонента. 

Удельная производительность катализатора ПR-125 (масса продукта, получае-

мая с 1 м
3
 катализатора за 1 час) зависит от трех параметров: начальной концентра-

ции перхлорэтилена с0 и температуры смеси T0, нагрузки по газу (времени контакта 

τ). Для ее определения была использована следующая формула: 

 125 0 0 0 0
125 0 0

( , , ) ( , , )
( , , ) R

R

c c T c T
П c T A

  








   (11) 

где А = 3600·МR-125/Vm; МR-125 – молярная масса хладона-125; Vm – молярный объем 

газа при н.у. Мольная доля хладона-125 на выходе из слоя cR-125 и изменение объема 

газовой смеси α определялись посредством численного интегрирования системы 

уравнений (9), (10) методом Рунге-Кутта 4-го порядка точности. 

В процессе синтеза протекает дезактивация катализатора коксовыми отложе-

ниями, скорость которой резко увеличивается при Т > 380°С, поэтому температура в 

слое не должна превышать указанного значения (Тмах ≤ 380°С). 

Результаты расчетов зависимости производительности катализатора от 

 
Рис. 6. Блок-схема реакторного узла. 1 

– смеситель, 2 – переключатель пото-

ков, 3 – теплообменник, 4 – реактор. 

HF 

ПХЭ 

CO2 + N2 
продукты синтеза 

O2 

N2 

1 

1 

2 

2 
3 

4 
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начальной концентрации перхлорэтилена представлены на рисунке 7. При измене-

нии концентрации с0 начальная температура Т0 и время контакта τ подбиралось из 

условия достижения максимальной производительности (формула (11)). Из данных 

рисунка следует, что зависимость производительность 

проходит через максимум, поскольку при низкой 

начальной концентрации ПХЭ производительность 

низкая (с0 → 0  ПR-125 → 0), а в области высоких 

начальных концентраций с0 требуется увеличение 

времени контакта, которое необходимо для обеспече-

ния высокой конверсии, поскольку Т0 снижается. По-

ложение максимума зависит от характеристик катали-

затора, которые отражены в кинетической модели в 

виде параметров − констант скоростей и энергий ак-

тивации. Так, для Cr-Mg катализатора оптимальная 

концентрация ПХЭ с0 ~2,6% (об.), а для Cr-Al катали-

затора 1,4% (об.) (рис. 7). 

В таблице 1 представлены результаты расчетов 

производительности по хладону-125 при различных значениях технологических па-

раметров синтеза – начальной концентрации ПХЭ и нагрузки по газу для Cr-Mg и 

Cr-Al катализаторов. 

Режим А (табл. 1) рассчитан для оптимальных значений начальной концентра-

ции ПХЭ 2,6% и нагрузки по газу для Cr-Mg катализатора с промышленным разме-

ром зерна цилиндрической формы − 8х12 мм при условии Тмах ≤ 380°С. Однако, как 

было показано ранее (рис. 5), данный размер зерна не является оптимальным. Его 

замена на зерна 4х6 мм позволяет интенсифицировать процесс за счет увеличения 

степени использования , что, в свою очередь, позволяет увеличить нагрузку по газу 

при сохранении высоких значений конверсии ПХЭ и селективности по хладону-125. 

В результате, можно увеличить производительность в 1,2 раза (режим Б). Замена ка-

тализатора на более активный и селективный Cr-Al при сохранении параметров син-

теза позволяет увеличить производительность в 1,7 раза по сравнению с режимом А 

за счет увеличения селективности по хладону-125 c 68,8% до 97,9% (режим В). Од-

нако, поскольку катализатор более активный, то полное превращение ПХЭ в хла-

дон-125 достигается на  ⅓ слоя, следовательно, оставшаяся часть слоя практически  

не используется. Следовательно, можно увеличить нагрузку по газу и, в результате, 

повысить производительность в 5 раз (режим Г) по сравнению с режимом А. 

Следовательно, использование более активного/селективного Cr-Al катализа-

тора позволит повысить производительность адиабатического аппарата с неподвиж-

ным слоем по хладону-125 в ~ 5 раз за счет оптимизации размера зерна и увеличе-

ния нагрузки по газу. 

Однако, значения технологических параметров режима Г (начальная концен-

трации ПХЭ с0 и температуры смеси Т0, а так же удельная нагрузка по газу VУД) не 

являются оптимальными для более активного и селективного Cr-Al катализатора. 

Расчеты по модели (6) - (10) показали, что производительность по хладону может 

быть увеличена. Оптимальными значениями параметров являются следующие: кон-

 
Рис. 7. Зависимость производи-

тельности катализаторов от 

начальной концентрации ПХЭ на 

зерне катализатора 4х6 мм 

(1 – Cr-Mg, 2 – Cr-Al). 
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центрация ПХЭ ~ 1,4% (об.) (рис. 7), температура на входе  325°С. Режим пред-

ставлен в таблице 1 (режим Д). 

Он характеризуется более вы-

сокой нагрузкой по газу 

(м
3

г/(м
3

к·с)) и начальной тем-

пературой. При этом сохраня-

ются как высокая конверсия 

ПХЭ (99,9%), так и высокая 

селективность по хладону-125 

( 97,6%), и достигается уве-

личение производитель-ности 

в 7 раз, по сравнению с режи-

мом А. 

Таким образом, в ре-

зультате оптимизации режима 

синтеза определены значения 

технологических параметров 

(с0, Т0, VУД), позволяющие до-

полнительно увеличить произ-

водительность реактора на 

40% – с 5 до 7 отн. ед. (табл. 1, режим Д). 

Четвертая глава посвящена математическому моделированию и интенси-

фикации окислительной регенерации закоксованного Сr-Al катализатора. В ней 

приведены результаты экспериментальных и теоретических исследований процесса 

окислительной регенерации закоксованного катализатора. Предложена кинетиче-

ская модель горения коксовых отложений в катализаторе, определены ее параметры. 

Методом математического моделирования, исследовано влияние технологических 

параметров процесса регенерации (начальная концентрация кислорода и кокса, ско-

рость подачи газа регенерации и др.) на динамику выгорания кокса. 

Активность катализаторов синтеза пентафторэтана газофазным гидрофтори-

рованием ПХЭ снижается за счет образования коксовых отложений состава СНх (1  

х  0). Как следствие, производительность катализатора снижается. Для восстанов-

ления активности катализатора применяется окислительная регенерация – выжига-

ние коксовых отложений на катализаторе кислородсодержащими газами. Выжиг 

кокса является высоко экзотермичным процессом. Задачей регенерации является 

проведение процесса восстановления свойств катализатора в максимально короткие 

сроки при ограничении на максимальную температуру ТМАХ, превышение которой 

может привести к необратимой дезактивации катализатора вследствие уноса актив-

ного компонента, спекания носителя и др. Для оптимизации условий регенерации 

используют методы математического моделирования. Для этого необходима кине-

тическая и математическая модели. 

Исследование процесса регенерации закоксованного катализатора. 

Для описания скорости горения кокса используется кинетическое уравнение 

следующего вида: 

Таблица 1. Режимы синтеза хладона-125. 

Режим A Б В Г Д 

Катализатор Cr-Mg Cr-Mg Cr-Al Cr-Al Cr-Al 

Размер зерна ката-

лизатора цилиндри-

ческой формы dxh, 

мм 

8х12 4х6 4х6 4х6 4х6 

Начальная концен-

трация ПХЭ, % 
2,6 2,6 2,6 2,6 1,4 

Удельная нагрузка 

по газу, отн. ед. 
1 1,2 1,2 3,6 9,1 

Начальная темпера-

тура, °С 
284 284 284 284 325 

Конверсия ПХЭ, % 99,9 99,9 100 99,9 99,9 

Селективность по 

хладону-125, % 
68,8 68,8 97,9 97,6 97,6 

Средняя степень 

использования,  
0,78 0,94 0,63 0,84 0,68 

Производительность 

по хладону-125, 

отн.ед. 

1,0 1,2 1,7 5,0 7,0 
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2 20( , , ) exp p qA
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 
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 
 (12) 

где g – концентрация кокса; 
2OC  – концентрация кислорода; k0 – предэкспоненци-

альный множитель; ЕА – энергия активации; R – универсальная газовая постоянная; 

Т – температура; q – порядок реакции по кислороду; р – порядок реакции по коксу; r 

– скорость реакции. 

Значения параметров p и q в общем случае зависят от типа катализатора и 

условий коксования (сырье, температура). С целью количественного определения 

параметров кинетической модели регенерации образцы дезактивированного катали-

затора были исследованы двумя независимыми методами: регенерацией в лабора-

торном реакторе и термическим анализом. 

Регенерация катализатора в лабораторном реакторе с неподвижным слоем 

катализатора объемом 28 см
3
 проводилась при различных начальных 

концентрациях кокса. На вход в реактор подавалась смесь, содержащая 0,721% 

(об.) кислорода в инертном газе, при Р = 1 атм, Т = 370420°С и различных 

объемных скоростях подачи кислородсодержащего газа 0,154,5 мл/с. В результате 

взаимодействия коксовых отложений с кислородом протекала следующая реакция: 

СHх + (1+х/4) О2 → СО2 + х/2 Н2О 

Анализ экспериментальных данных проводился по зависимости выхода 

углекислого газа от времени регенерации t (рис. 8). Для описания 

экспериментальных зависимостей, полученных при различных начальных 

концентрациях кислорода и кокса, по уравнению (12) использовалась 

математическая модель реактора идеального вытеснения следующего вида (13), 

(14): 

 
2

( , , )O

g
r T g C

t


 


 (13) 

 2

2
( , , )

O

m O

C
B r T g C

z



   


 (14) 

где Bm = Vm·0·k/Мс; Мс – молекулярный вес кокса; Vm – молярный объем газа при 

н.у.; 0 – стехиометрия расходования кислорода на горение кокса; k – плотность ка-

тализатора. 

Начальные и граничные условия: 

 2 2 0

0

0 : ( ) ;

0 : ( ) .

O Oz C t C

t g z g

 

 
 (15) 

Было получено аналитическое решение модели (12) - (15), которое использо-

валось для определения параметров кинетической модели. В результате моделиро-

вания были определены порядки реакции по кислороду и коксу (q  p  1), констан-

та скорости горения кокса и энергия активации. 

Другим методом исследования динамики выжига кокса являлся метод тер-

мического анализа (ТА). Исследования проводились на приборе NETZSCH STA 449. 

Образцы (10 мг) нагревали от комнатной температуры до 500°С со скоростью 2,5, 5, 

10°С/мин в токе воздуха, подаваемого со скоростью 30 мл/мин. Были получены дан-

ные дифференциального термического анализа (ДТА), термогравиметрического 
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анализа (ТГ) и дифференциального термогравиметрического анализа (ДТГ) иссле-

дуемых образцов. На основе моделирования экспериментальных данных ТГ и ДТГ 

(рис. 9) были определе-

ны значения константы 

скорости горения кокса 

при различных темпера-

турах и энергия актива-

ции. Тепловой эффект 

реакции оценивали по 

данным ДТА. 

Численные значе-

ния константы скорости 

горения кокса и энергии 

активации, определен-

ные по данным двух не-

зависимых методов ис-

следования, близки (k0 ≈ 5,77·10
15

 1/мин, EA = 200203 кДж/моль), что свидетель-

ствует о надежности определения параметров кинетической модели. 

Исследование влияния технологических параметров на режимы регенерации. 

Процесс регенерации катализатора является нестационарным. Вместе с тем, в 

каждом сечении слоя концентрация кислорода и температура газа «мгновенно» под-

страиваются под изменение концентрации кокса и температуру катализатора, т.е. 

являются квазистационарными. Для исследования динамики изменения концентра-

ции кокса и температуры катализатора в аппарате с неподвижным слоем была вы-

брана нестационарная математическая модель идеального вытеснения, учи-

тывающая влияние диффузии реагентов внутрь пористого зерна катализатора. Ма-

тематическая модель включает в себя следующие уравнения: скорости горения кок-

са r (12), изменения концентрации кокса g (13), кислорода в газовом потоке y и 

зерне катализатора x, температуры регенерационного газа Tg и катализатора Tk, ко-

эффициентов тепло- и массообмена: 

Концентрация кислорода в потоке (y, м
3
/м

3
): 

 ( )
y

y x
z

 


    


 (16) 

Концентрация кислорода в зерне (x, м
3
/м

3
): 

 ( ) ( )m ky x B r g,x,T      (17) 

Кислород внутрь зерна катализатора подводится за счет массообмена. Ко-

эффициент массообмена  в области внутренней диффузии, использующийся в 

уравнениях (14) и (15), является величиной переменной, так как зона горения кокса 

перемещается от поверхности зерна к центру. Выражение для коэффициента массо-

обмена β, имеет вид: 

 
21/3
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eff
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g

 




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 (18) 

  
Рис. 8. Зависимости концентра-

ции СО2 на выходе из реактора 

от времени при регенерации Cr-

Al катализатора в 

лабораторном реакторе (точки 

– эксперимент, линия – расчет). 

Рис. 9. Сравнение эксперимен-

тальных и расчетных данных 

ТА образца закоксованного Cr-Al 

катализатора в токе воздуха 

(точки – эксперимент, линии – 

расчет). 
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Температура газа (Tg, К): 

 ( )
g

g g k

T
B T T

z



    


 (19) 

Температура катализатора (Tk, К): 

 ( ) ( )k
k g k k

k

T Q
B T T r g,x,T

t C
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
 (20) 

Начальные и граничные условия: 
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Обозначения: 
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, (22) 

где Cp, Ck – теплоемкости газа и катализатора; Q – тепловой эффект реакции горения 

кокса; SH – удельная наружная поверхность зерен катализатора; z = l/L – безразмер-

ная длина слоя; α – коэффициент теплообмена катализатора с потоком; β – коэффи-

циент массообмена в зерне катализатора;  – пористость зерна катализатора;  – по-

розность слоя; µ – динамическая вязкость газовой смеси; λ – теплопроводность газо-

вой смеси; , k – плотности воздуха и катализатора; Ω – коэффициент, учитываю-

щий геометрические характеристики зерна. 

Фактор эффективности ηeff, аналогичный степени использования зерна 

катализатора, оценивали по следующей формуле, полученной из уравнений модели 

(12), (13), (16) - (22): 
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 (23) 

С использованием математической модели (12), (13), (16) - (22) были проведе-

ны расчеты по исследованию влияния технологических параметров на динамику вы-

горания кокса. 

Влияние начальной концентрации кокса. В процессе выжига кокса, который 

является высоко экзотермичным, температура в слое катализатора не должна пре-

вышать предельно допустимого значения (ТМАХ ≤ 500°С), превышение которого мо-

жет привести к необратимой потере его активности. Следовательно, начальная тем-

пература Т0 определяется адиабатическим разогревом TАД, конверсией кислорода x 

и его концентрацией y0. Поэтому, технологическими параметрами, определяющими 

время регенерации, является y0 и нагрузка по газу (время контакта τ). Расчеты были 

проведены при начальной температуре газа и катализатора 400°С. Во избежание 

превышения температуры (ТМАХ ≤ 500°С) регенерация проводилась смесью O2/N2 

состава 1%/99% (об.). Начальная концентрация кокса варьировалась в диапазоне 

515% (вес.). 

На рисунках 10-11 приведены результаты расчетов по влиянию начальной 

концентрации кокса на динамику горения кокса в неподвижном слое катализатора. 

При взаимодействии кислорода газовой фазы с коксом происходит его горение, 

которое начинается с лобового участка слоя (рис. 10а). В результате происходит 

увеличение температуры в зоне горения, которая движется “фронтом” вдоль слоя 
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катализатора в направлении подачи регенерационной газовой смеси (рис. 10). 

Процесс горения кокса, содержащегося в катализаторе, протекает в области 

сильных диффузионных ограничений. Об этом свидетельствует фактор 

эффективности ηeff, который показывает отношение скорости горения кокса внутри 

зерна катализатора к скорости на внешней поверхности (формула (23)). Влияние 

внутренней диффузии с увеличением 

концентрации кокса растет. Так, для 

катализатора с начальной концентра-

цией кокса g0 = 5% (вес.) значение ηeff в 

зоне горения составляет ~ 0,35 (рис. 

11а). В случае g0 = 15% (вес.) ηeff 

составляет величину ~ 0,15 (рис. 11б). 

Согласно расчетам, максимальная 

температура катализатора при 

изменении начальной концентрации 

кокса не меняется, а время 

регенерации увеличивается практи-

чески пропорционально g0. 

Влияние размера зерна 

катализатора. Размер зерна 

катализатора dz влияет на интенсив-

ность массообмена β в зерне катализа-

тора (формула (18)). Качественно 

увеличение размера зерна влияет 

аналогично уменьшению коэффициен-

та диффузии Deff. Например, увеличе-

ние dz приводит к уменьшению β, а, 

следовательно, к снижению скорости 

реакции за счет уменьшения фактора эффективности (формула (23)). Так, при 

регенерации зерен катализатора размером 8х12 мм степень использования зерна 

катализатора в зоне горения составляет ηeff = 0,35 (рис. 11а). С уменьшением размера 

зерна ηeff  увеличивается. В случае зерен 4х6 мм ηeff составляет величину 0,65. 

Реакция горения протекает во внутридиффузионной области как на крупном (8х12 

мм), так и на мелком (4х6 мм) зерне катализатора. Однако, в случае мелкого зерна 

наблюдаются более крутые профили температуры в слое катализатора и 

концентрации кокса, вследствие чего время регенерации несколько снижается. 

Влияние начальной концентрации кислорода. Поскольку начальная концентра-

ция кислорода и начальная температура газа катализатора связаны при ограничении 

на максимальную температуру, то зависимость времени регенерации от начальной 

концентрации кислорода проходит через минимум (рис. 12). Наличие экстремума 

связано с тем, что в области низких концентраций кислорода время регенерации ве-

лико, поскольку при y0 → 0  t → . В области высоких концентраций кислорода 

время регенерации резко увеличивается, т.к. во избежание перегрева катализатора 

необходимо снижать начальную температуру газа. При этом скорость горения кокса 

 
Рис. 10. Профили концентрации кокса (а) и 

температуры катализатора (б) в различное время. 

g0 = 5%. 1 – 5 часов, 2 – 20 часов, 3 – 50 часов, 4 – 

100 часов, 5 – 200 часов. 

 
Рис. 11. Зависимость фактора эффективности ηeff 

зерна катализатора в различное время при g0 = 5% 

(а) и 15% (б) (вес.). 1 – 5 часов, 2 – 20 часов, 3 – 50 

часов, 4 – 100 часов, 5 – 200 часов. 
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экспоненциально снижается, следовательно, требуется увеличение времени регене-

рации, необходимое для выжига кокса на начальном участке слоя. 

Таким образом, установлено, что 

существуют оптимальные значе-

ния начальной концентрации 

кислорода и соответствующие им 

начальные температуры газа, при 

которых время регенерации будет 

минимальным. При g0 = 515% 

значения оптимальных парамет-

ров следующие: начальная кон-

центрация кислорода 1,21,5%, 

начальная температура газа и ка-

тализатора 375345°С. 

Влияние времени контакта. Зависимость времени регенерации катализатора 

от времени контакта  носит экстремальный характер во 

всей области рекомендуемых начальных температур 

345375°С (рис. 13). Наличие минимума обусловлено тем, 

что в области низких  кислород расходуется не полностью, 

поскольку недостаточно времени контакта для его полной 

конверсии. При этом наблюдается снижение максимальной 

температуры во фронте горения и, как следствие, увеличе-

ние времени регенерации. При высоких значениях  увели-

чение времени регенерации связано с низкой скоростью по-

дачи газа регенерации. Положение минимума зависит от 

начальной температуры газа. 

Таким образом, рекомендуемое время контакта для 

выжига кокса в количестве 515% (вес.) составляет 1520 с. 

Влияние начальной температуры газа. На рисунке 14 

представлены результаты расчетов по влиянию начальной 

температуры газа регенерации на изменение температуры 

катализатора и концентрации кокса в различные моменты времени при начальной 

температуре катализатора 350°С, начальной концентрации кокса 5%. 

При подаче газа регенерации с температурой выше температуры слоя Тg0 = 

400°С горение кокса проте-

кает “фронтом” (рис. 14а), 

который движется вдоль 

слоя по мере выгорания 

кокса по всей глубине зерна 

(рис. 14б). Начальная кон-

центрация кислорода y0 

бралась равной 1%, при 

полном превращении кис-

лорода температура слоя 

 
                          Cr-Mg                                      Cr-Al 

Рис. 12. Зависимость времени регенерации от начальной 

концентрации кислорода при различной начальной 

концентрации кокса 5%, 10% и 15%.  = 28 с. 

 
Рис. 13. Зависимости 

времени регенерации от 

времени контакта. 1 − g0 

= 5%, y0 = 1,2%, Tk0 = Tg0 

= 375°С; 2 − g0 = 10%, y0 

= 1,35%, Tk0 = Tg0 = 

360°С; 3 − g0 = 15%, y0 = 

1,5%, Tk0 = Tg0 = 345°С. 

 
Рис. 14. Профили температуры катализатора (а) и концент-

рации кокса (б) в различное время. Tk0 = 350°С, Tg0 = 400°С, 1 – 

5 часов, 2 – 15 часов, 3 – 50 часов, 4 – 100 часов, 5 – 150 часов. 
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повышалась на 100°С. 

В случае подачи газа с температурой ниже температуры слоя Tg0 = 300°С в 

первые часы регенерации 

выгорание происходит не по 

все глубине зерна, а горит 

сначала приповерхностная 

часть кокса по всей длине 

слоя – наблюдается “короч-

ное” горение (рис. 15б). 

Дальнейшее выгорание кок-

са замедляется, поскольку 

катализатор “захолаживает-

ся” входным потоком газа и движение зоны горения происходит не вдоль слоя, а по 

всей длине от периферии зерен катализатора к их центру (рис. 15а). При этом про-

цесс горения сопровождается резким повышением темпера туры катализатора в ви-

де пика до ~ 580°С (рис. 15а), что превышает ТМАХ. 

Далее были проведены исследования влияния начальной температуры газа и 

катализатора на максимальную температуру в слое 

при фиксированной концентрации кислорода y0, кото-

рая бралась равной 1%. При полном превращении 

кислорода температура слоя повышалась на 100°С. Ре-

зультаты представлены на рисунке 16. 

Расчеты были проведены при различных 

начальных температурах катализатора Tk0 = 300°С, 

350°С и 400°С. Начальная температура газа Tg0 варьи-

ровалась от 300°С до 450°С. Расчеты, представлен-

ные на рисунке 16, показывают, что при подаче газа с 

температурой выше температуры катализатора Tg0 ≥ 

Tk0 разогрев в слое составляет 100°С в соответствии с 

режимом горения “фронтом”. Если Tg0 < Tk0 разогрев 

катализатора значительно увеличивается. При этом 

разогрев катализатора увеличивается с уменьшением начальной температуры газа. 

Увеличение температуры связано с изменением режима горения кокса − ре-

жим горения “фронтом” (рис. 14) меня-

ется на “корочный” (рис. 15). Сущест-

венное увеличение максимальной тем-

пературы в режиме “корочного” горе-

ния связано с тем, что слой катализато-

ра до фронта горения “захолаживается” 

регенерационным газом. Скорость го-

рения в этой части слоя низкая, конвер-

сия кислорода не превышает 50% (рис. 

17). Регенерационный газ при этом на-

гревается за счет тепла, выделяемого в 

 
Рис. 15. Профили температуры катализатора (а) и концент-

рации кокса (б) в различное время. Tk0 = 350°С, Tg0 = 300°С, 1 – 

3 часов, 2 – 5 часов, 3 – 10 часов, 4 – 15 часов, 5 – 50 часов. 

 
Рис. 16. Зависимости 

максимальной температуры 

катализатора от температуры 

газа на входе в реактор. g0 = 5%, 

y0 = 1%, Tk0 = 300°C, 350°C и 

400°C. 

 
Рис. 17. Профили температуры и конверсии кис-

лорода через 5 часов регенерации при различных 

начальных температурах газа. g0 = 5%, y0 = 1%, 

Tk0 = 350°C. 
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результате протекания реакции горения и теплообмена с катализатором. Далее “по-

догретый” газ с высокой концентрацией кислорода попадает на разогретый катали-

затор, где реакция протекает на малом участке слоя. Максимальная температура при 

этом существенно увеличивается (рис. 16). Это связано с тем, что конверсия кисло-

рода перед высокотемпературной зоной снижается с уменьшением начальной тем-

пературы, и в горячий слой катализатора попадает газ с более высокой концентра-

цией кислорода, тем самым вызывая рост максимальной температуры (рис. 17). 

Интенсификация процесса регенерации катализатора за счет постепенного 

увеличения концентрации кислорода. На начальном этапе регенерации скорость го-

рения коксовых отложений 

лимитируется начальной кон-

центрацией кислорода, которая 

выбирается из расчета обеспе-

чения роста температуры при 

полном его сгорании до ТМАХ ≤ 

500°С. По мере уменьшения 

концентрации кокса скорость 

горения, а, следовательно, и 

конверсия кислорода падает. 

При этом максимальная тем-

пература катализатора в слое 

снижается (рис. 18, кривая 1). 

Для интенсификации процесса регенерации в этом случае возможно постепенное 

увеличение концентрации кислорода (рис. 18, кривая 2), обеспечивающее повыше-

ние температуры в слое до ТМАХ ≤ 500°С. Таким образом, повышение концентрации 

кислорода от его оптимального значения в начале регенерации 1,2% до ~ 21% в 

конце регенерации позволит сократить время регенерации на 4030% (рис. 18б). 

ВЫВОДЫ 

1. Интенсификация процесса синтеза пентафторэтана газофазным гидрофто-

рированием перхлорэтилена в адиабатических аппаратах с неподвижным слоем Cr-

Al катализатора и стадии его регенерации обеспечивает увеличение производитель-

ности цикла “синтез+регенерация” за счет проведения процессов в оптимальных 

режимах, которые приводят к увеличению производительности процесса синтеза и 

снижению времени регенерации. 

2. Предложенная кинетическая модель адекватно описывает физико-

химические закономерности процесса синтеза пентафторэтана газофазным гид-

рофторированием перхлорэтилена на Cr-Al катализаторе и позволяет прогнозиро-

вать состав промежуточных, целевого и побочных продуктов. Установлено, что 

процесс синтеза хладона-125 на катализаторе протекает по сложной параллельно-

последовательной схеме, которая состоит из 10 реакций, включающих помимо при-

соединения молекулы фтороводорода по двойной связи и последовательного заме-

щения хлора на фтор, реакцию диспропорционирования, вследствие которой обра-

зуются побочные продукты. 

 

 
Рис. 18. Зависимость максимальной температуры 

катализатора (а) и суммарной конверсии кокса (б) от 

времени регенерации. 1 – при постоянной начальной 

концентрации кислорода, 2 – при повышении концентрации 

кислорода на входе в реактор. 
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3. Оптимальные размеры зерен катализатора цилиндрической формы пред-

ставляют гранулы диаметром 3,5÷4,5 мм и высотой 4÷6 мм, что позволяет увеличить 

степень использования зерна катализатора и уменьшить время контакта, а значит 

снизить затраты на катализатор и электроэнергию, расходуемую на преодоление 

гидравлического сопротивления слоя. 

4. Применение более активного/селективного Cr-Al катализатора позволяет 

повысить производительность адиабатического аппарата с неподвижным слоем по 

хладону-125 в ~ 5 раз за счет его более высокой активности. 

Рассчитаны значения технологических параметров для Cr-Al катализатора 

(начальные концентрация ПХЭ и температура, время контакта), позволяющие до-

полнительно увеличить производительность реактора с неподвижным слоем на 40% 

за счет уменьшения времени контакта при сохранении высокой конверсии и селек-

тивности. 

5. Разработанная кинетическая модель горения коксовых отложений в процес-

се окислительной регенерации катализатора, отражает динамику изменения концен-

трации коксовых отложений и кислорода по слою катализатора. Параметры модели 

(константа скорости и энергия активации, порядки реакции по реагентам – кислоро-

ду и углероду) определены из математического описания данных двух независимых 

физических методов исследования: данных термического анализа и результатов ре-

генерации закоксованного катализатора в лабораторном реакторе. Получены близ-

кие численные значения искомых величин. 

6. Рассчитанные значения технологических параметров для процесса регене-

рации катализатора: начальная концентрация кислорода с0 и температура T0, ско-

рость подачи кислородсодержащей смеси при концентрации коксовых отложений g0 

= 515% и ограничении на максимальную температуру в слое ТMAX ≤ 500°С позво-

ляют интенсифицировать выжиг коксовых отложений. В этих условиях повышение 

концентрации кислорода по мере выгорания кокса позволяет уменьшить время ре-

генерации на 3040%. 

7. Режим горения коксовых отложений в области рекомендуемых технологи-

ческих параметров (с0, Т0, τ) зависит от температуры газа регенерации на входе в ре-

актор Тg0 и начальной температуры катализатора Тk0: 

I. При Tg0 ≥ Тk0 выгорание кокса происходит послойно “фронтом”, который 

перемещается в направлении движения газа; 

II. При Tg0 < Тk0 горение преимущественно протекает в “корочном” режиме, 

который сопровождается существенно более сильным разогревом слоя, что может 

привести к необратимой дезактивации катализатора. 

8. Применение разработанных кинетических моделей процесса синтеза 

пентафторэтана и стадии окислительной регенерации Cr-Al катализатора позволяет 

рассчитывать оптимальные режимы их проведения. Интенсификация процессов за 

счет их проведения в оптимальных условиях обеспечивает увеличение 

производительности синтеза на 40% (в ~ 2 раза по сравнению с Сr-Mg 

катализатором), что подтверждает эффективность предложенных подходов к 

моделированию процесса газофазного гидрофторирования перхлорэтилена в 

аппаратах с неподвижным слоем катализатора. 
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