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Катализ в химической и нефтехимической промышленности

Введение
Хлор — основной реагент промышленного син-

теза хлорорганических соединений [1], а также про-

цессов в области хлорной цветной металлургии [2]. 

Важная проблема этих производств заключается в 

регенерации молекулярного хлора окислением хло-

роводорода, побочного продукта таких процессов 

[1—2]. Практический интерес представляет катали-

тическое окисление кислородом (Дикон-процесс): 

4 HCl + O2 = 2 Cl2 + 2 H2O,  (1)

не требующее затрат электроэнергии, необходимых 

для электролиза [1].

В качестве первого катализатора предложено ис-

пользовать хлорид меди. Системы на его основе при-

меняли и исследовали до конца XX в. [3—5]. Однако 

промышленный процесс окисления хлороводорода 

на основе медных катализаторов создать не удалось 

по нескольким причинам: катализатор малоакти-

вен, летуч и коррозионно-активен. Из-за низкой 

активности необходимы высокие рабочие темпера-

туры, более 400 °С, что приводит к снижению равно-

весных выходов хлора и осложняет его выделение. 

Каталитические процессы на основе оксидов азо-

та и нитрозилсерной кислоты оказались слишком 

сложны, так как требуют отделения катализаторов 

от продуктов, воды и хлора; не поддается решению 

и проблема коррозии оборудования [6]. В 1980—
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1990-х гг. активно исследовались и патентовались 

оксидно-хромовые системы [7, 8], а в последнее де-

сятилетие — Ru-катализаторы (RuO2/TiO2) [1,9,10]. 

В XXI в. японская компания «Sumitomo Chemical» 

провела пуск опытно-промышленной, а затем и 

промышленной установки окисления хлороводоро-

да на Ru-катализаторах [1]. 

Активность известных катализаторов (в граммах 

хлора на килограмм катализатора в час) возрастает 

в следующем ряду: V2O5/K2S2O7 (20 при 400 °С[11]) < 

< CuCl2 (50 при 350 °С [3, 4]) < CuO—Cr2O3 (80—90 

при 350 °С[12]) < CoO—Cr2O3 (250 при 425 °С [12]) <

< RuO2/TiO2 (> 1000 при 325 °С [9, 10]). 

Большинство из них требуют высоких темпера-

тур для работы (что снижает равновесную конвер-

сию, ΔG = 0 при 530 °С) и характеризуются невысо-

кой производительностью и/или стабильностью. 

Например, Cu—Cr-катализатор при t > 350 °С резко 

теряет массу и разрушается [12]. Хлорид меди в ус-

ловиях процесса Дикона быстро испаряется при t >

> 420 °С [13]. Стабильность рассматриваемых ката-

лизаторов определяется потерей массы активных 

компонентов вследствие их уноса потоком реагентов 

в виде летучих хлоридов или оксихлоридов, а также 

снижением каталитической активности систем.

В [14] представлены результаты исследования 

поведения систем оксид V2O5 — хлориды щелочных 

металлов при 300—450 °С. При высоких температу-

рах эти системы выделяют ванадилхлорид и хлор, 

а в присутствии кислорода V4+ окисляется в V5+. 

Скорость потери массы такими системами резко 

возрастает при их плавлении. Эти результаты ука-

зывают на возможность создания V-катализаторов 

окисления хлороводорода. 

Сведения о возможностях применения V-катали-

заторов для окисления хлороводорода ограничива-
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ются патентом по низкоактивным расплавленным 

пиросульфатным системам [11] и статьей Хишема и 

Бенсона [13]. В последней отмечается, что ванадий-

оксидная система в эксперименте оказалась абсо-

лютно неустойчивой вследствие ее превращения в 

летучий ванадилхлорид — термодинамически на-

иболее устойчивое соединение ванадия в этих усло-

виях [13, 15].

Более подробно ванадийоксидный катализа-

тор, промотированный хлоридами калия и лития, 

рассмотрен в [16, 17]. Катализатор V2O5—KCl—LiCl 

(71,1; 15,7 и 13,2 мас.% соответственно) имел весьма 

высокую активность (вплоть до 700 г хлора на 1 кг 

катализатора в час при ходе процесса во внешней 

диффузионной области) при сравнительно низких 

температурах (250—350 °C) [17]. Это на порядок вы-

ше скоростей, оцененных по данным [11]. Потеря 

массы катализатора, обусловленная уносом вана-

дилхлорида потоком газовой фазы, составляла от 

2 до 20 мас.%/ч в зависимости от условий процесса. 

Низкая стабильность и высокая активность этого ка-

тализатора может определяться высокой концентра-

цией хлорид-ионов в расплавленной каталитически 

активной фазе. Понижение концентрации хлорид-

ионов в этой системе может привести не только к 

росту ее стабильности, но и к падению активности 

таких V-катализаторов. Ранее нами установлено, что 

промышленный ванадий-сульфатный катализатор 

окисления сернистого ангидрида ИК-1-6, разрабо-

танный в Институте катализа СО РАН, достаточно 

активен при окислении хлороводорода [18]. 

В данной работе изучена стабильность (скорости 

потери массы катализатора и снижения каталити-

ческой активности) и каталитическая активность 

ванадий-сульфатного катализатора ИК-1-6 в ходе 

окисления хлороводорода молекулярным кисло-

родом. Исследовано влияние скорости потока ре-

агентов, температуры и глубины конверсии хло-

роводорода на производительность катализатора и 

ее снижение во времени. Получены результаты по 

потере массы катализатора и перераспределению 

ванадия по высоте слоя в зависимости от продол-

жительности процесса. 

Экспериментальная часть

В работе использован промышленный катализа-

тор сернокислотного производства ИК-1-6 (8 мас.% 

V2O5, 30 мас.% К2SO4 на SiO2, удельная поверхность 

силикагеля 100—300 м2/г).

Установка для окисления состояла из последова-

тельно соединенных баллона с газом-окислителем 

(воздухом или кислородом), барабанного счетчика 

расхода газа, сатуратора для насыщения газовой 

смеси хлороводородом (термостатированная бар-

ботажная колонна, содержащая 34 %-ную соляную 

кислоту), обогреваемого в печи с обдувом U-образ-

ного стеклянного реактора с навеской катализатора 

и поглотительной склянки с 15 %-ным раствором 

KJ. Термостатирование обеспечивали ПИД-регуля-

тором ТРМ-10. Эксперименты проводили при 350—

400 °C и скоростях газового потока реагентов 6—

25 л/ч. Приведенные ниже линейные скорости по-

тока рассчитаны для свободного сечения реактора. 

Для навесок катализатора 1 г использовали реактор 

с внутренним диаметром 7 мм, а навеску 15 г загру-

жали в реактор диаметром 18 мм (толщина стенки 

1 мм). Конверсии хлороводорода, получаемые в пер-

вом случае, составляли 10—20 % и менее, а во втором 

превышали 60 %. Количество выделившегося хлора 

и непрореагировавшего HCl определяли титримет-

рически.

Для определения содержания ванадия в катали-

заторе его растворяли в водном растворе NaOH и 

подкисляли. Ванадий(IV) окисляли перманганатом 

калия, избыток последнего восстанавливали соля-

ной кислотой и в полученной взвеси определяли 

ванадий(V) титрованием солью Мора [19]. 

Результаты и обсуждение

Влияние скорости потока и температуры на ско-
рость окисления хлороводорода. На рис. 1 представ-

лены зависимости производительности хлоридного 

и сульфатного катализаторов по хлору от скорости 

газового потока при загрузках катализаторов мас-

сой 1 г. Для высокоактивного ванадий-хлоридного 

катализатора (до 700 г хлора на 1 кг катализатора в 

час) зависимость его производительности от скоро-

сти потока линейна в диапазоне линейных скоро-

стей потока 45—180 мм/с [16, 17]. Зависимости для 

катализатора ИК-1-6 линейны в интервале до 4 л/ч 

(29 мм/с) при 300 °С и до 5 л/ч (36 мм/с) при 350 °С и 

выходят на плато при скорости потока выше 7 л/ч 

(51 мм/с) при 300 °С и 13 л/ч (94 мм/с) при 350 °С.

При малой загрузке катализатора, конверсия 

хлороводорода составляет 5—15 %, а его средняя 

концентрация меняется незначительно — от 20 до 

17—19 об.% в зависимости от катализатора и скоро-

сти потока. Такими малыми изменениями концен-
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траций реагентов нельзя объяснить наблюдаемый 

трехкратный рост производительности катализато-

ров при увеличении скорости потока.

Следовательно, наблюдаемые зависимости от 

скорости потока связаны с лимитированием про-

цесса стадиями массопереноса. Скорости процес-

сов во внутренней диффузионной и кинетической 

областях не зависят от скорости потока [20, с. 106—

113]. Наблюдаемые зависимости обусловлены ходом 

процесса во внешней диффузионной области или 

включающих ее переходных режимах. 

Энергия активации процесса зависит от скорости 

потока: для катализатора ИК-1-6 при увеличении 

скорости потока от 6,3 до 13 л/ч энергия активации 

возрастает с 53,7 до 61,1 кДж/моль. Такие высокие 

значения характерны для активационных парамет-

ров химических реакций, а не стадий диффузион-

ного массопереноса. Зависимости скорости процес-

са и энергии активации от скорости потока, а также 

относительно высокие энергии активации процесса 

указывают на его ход в рассматриваемых условиях 

в переходной внешней диффузионной и внешней 

кинетической области [20] с преимущественным и 

меняющимся вкладом кинетического режима. Ход 

процесса во внешней кинетической области, на 

внешней поверхности зерна катализатора — редкое 

явление в гетерогенном катализе твердофазными 

катализаторами [20], но в рассматриваемой системе 

каталитически активная фаза находится в жидком 

состоянии [21]. 

Отметим достаточно высокую производитель-

ность ванадий-сульфатного катализатора в облас-

ти низких конверсий хлороводорода: 660 г/(кгкат·ч) 

при 400 °С и 895 г/(кгкат·ч) при 450 °С (скорость по-

тока 45 мм/с). Эти значения превышают показатели 

активности ванадий-пиросульфатных расплавов, 

медных, медно-хромовых и кобальт-хромовых ка-

тализаторов. Измеренные производительности от-

носятся, вероятно, к процессу во внешней диффу-

зионной области, так как при меньшей температуре 

(350 °С) и данной скорости потока процесс идет в пе-

реходном режиме (см. рис. 1). 

Теплообмен в каталитическом реакторе. Окисле-

ние хлороводорода (1) — экзотермическая реакция 

(расчетное значение ΔH = –28,6 кДж/моль HCl при 

25 °C [22]). Поэтому слой катализатора неизотерми-

чен, и важно оценить, насколько неоднородно поле 

температур в реакторе. 

При скорости потока 10 л/ч, концентрации хло-

роводорода 20 % и его конверсии 60 % величина теп-

лового потока из реактора (0,43 Дж/с) определяется 

энтальпией процесса.

При расчете интенсивности теплопередачи оце-

нивалось, прежде всего, тепловое сопротивление теп-

лопередаче на «пути» газовый поток в реакторе — 

стеклянная стенка реактора — воздух снаружи ре-

актора. Для реактора с внешним диаметром 20 мм, 

толщиной стенки 1 мм и высотой слоя катализато-

ра 96 мм (данные условия близки к условиям опы-

тов, отраженным на рис. 3—6) можно получить RT =

= 48 К·с/Дж: тепловое сопротивление стеклянной 

стенки пренебрежимо мало по сравнению с сопро-

тивлением теплоотдачи газ — стенка и стенка — воз-

дух [23]. Это значение RT завышено, так как коэф-

фициент теплоотдачи от слоя катализатора к стенке 

выше, чем от ламинарного потока газа к стенке. При 

тепловом потоке Φ = 0,43 Дж/с это тепловое сопро-

тивление создает перепад температур на стенках ре-

актора ΔT = ФRT < 21 K. 

Расчет эффективного коэффициента поперечной 

теплопроводности слоя катализатора [20, с. 245] для 

указанных условий дает χ ≈ 25 мДж/(с·м·К). С учетом 

этого расчет перепада температур от оси цилиндра 

к его внешнему краю для равномерно распределен-

ного источника тепла по формуле [24, с. 197] дает 

ΔT ≈ 3 K.

Таким образом перегрев в слоя катализатора в 

реакторе диаметром 20 мм по сравнению с внешней 

температурой составляет 20—30 К. Аналогичный 

расчет для реактора диаметром 7 мм, конверсии 10 % 

Рис. 1. Зависимость от Vг – скорости газовой смеси П – 
производительности по ходу катализаторов: 
а – хлоридного при 350 °С, б – ИК-1-6 при 300 °С, 
в – ИК-1-6 при 350 °С. Масса катализатора 1 г, 
фракция – (0,63÷1) мм. Концентрация HCl 20 %. 
Продолжительность единичного эксперимента 
по измерению активности 15 мин
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(см. рис. 1, б, в) приводит к разнице температур не 

более 13—15 К. При максимальных полученных 

энергиях активации скорость реакции при повыше-

нии температуры от 400 до 410 и 420 °С возрастает 

на 17 и 37 % соответственно. Равновесное давление 

паров ванадилхлорида над пентоксидом ванадия 

(термодинамические расчеты для системы исходно-

го состава 1 моль V2O5 + 5 моль HCl) незначительно 

снижается, а не возрастает, с увеличением темпе-

ратуры (8—10 % в интервале 400—450 °С). Диапазон 

температур эксперимента в нашей работе составля-

ет 50—100 К, диапазон изменения скоростей окис-

ления достигает десяти крат, а диапазон изменения 

равновесных концентраций ванадилхлорида (см. 

ниже) — порядка 500 крат. Эти диапазоны намно-

го больше изменений, формирующихся в реакторе 

вследствие его неизотермичности; следовательно, 

неизотермичность реактора не вносит значитель-

ных ошибок в полученные результаты. 

Стабильность ванадий-сульфатного катализатора. 
Продолжительная и стабильная работа катализато-

ра — необходимое условие его промышленного ис-

пользования. Отмечалось, что многие катализаторы 

Дикон-процесса малоустойчивы, теряют активные 

компоненты и разрушаются в ходе лабораторных 

экспериментов. Стабильность V-катализаторов окис-

ления хлороводорода, очевидно, ограничена лету-

честью ванадилхлорида, и эта проблема, как нам 

известно, не решена. Выбраны условия, обеспечи-

вающие стабильную работу ванадий-сульфатного 

катализатора ИК-1-6 в рассматриваемом процессе. 

На рис. 2 показаны зависимости производитель-

ности катализаторов от продолжительности экспе-

римента, характеризующие их стабильность, когда 

конверсия хлороводорода невелика: 5—15 %. Произ-

водительность ванадий-сульфатного катализатора 

ИК-1-6 при 300 °C за 10 ч практически не меняется. 

Стабильность катализатора ИК-1-6, оцениваемая 

по скорости потери массы, близка к стабильности 

ванадий-хлоридной системы [16, 17]: за 12 ч потеря 

массы составила около 5 %, а в пересчете на пенток-

сид ванадия —4,6 % в час.

Дезактивация катализаторов, очевидно, связана 

с потерей активного компонента в виде летучего ва-

надилхлорида: 

V2O5 + 6 HCl = 2 VOCl3 + 3 H2O,  (2)

В условиях термодинамического равновесия 

парциальное давление паров ванадилхлорида опре-

деляется законом действующих масс

  (3)

где K2 — константа равновесия реакции образова-

ния ванадилхлорида из пентоксида ванадия (2), 

PVOCl3
, PHCl и PH2O — равновесные давления паров 

соответствующих соединений. В соответствии с 

уравнением (3) равновесная концентрация вана-

дилхлорида убывает обратно пропорционально пар-

циальному давлению хлороводорода в третьей сте-

пени, а также за счет роста давления паров воды при 

увеличении конверсии HCl в каталитическом реак-

торе. Например, рост конверсии хлороводорода от 10 

до 70 % приводит, в соответствии с уравнением (3), 

к падению равновесной концентрации ванадилхло-

рида в 500 раз. Константа равновесия образования 

ванадилхлорида, естественно, зависит от природы 

и термодинамических характеристик исходного 

соединения ванадия. По сравнению с ванадиевым 

ангидридом она может быть меньше для ванадатов 

щелочных металлов:

KVO3 + 4HCl = VOCl3 + KCl + 2H2O,  (4)

  (5)

где K4 — константа равновесия реакции образования 

ванадилхлорида из ванадата калия (4). В этом случае 

зависимость равновесного давления паров ванадил-

хлорида от давления хлороводорода может снижать-

ся обратно пропорционально четвертой степени 

концентрации последнего в слое катализатора. 

Рис. 2. Сравнительная стабильность в реакции окис-
ления HCl катализаторов: а – хлоридного (5 г, 350 °С, 
внутренний диаметр реактора 21 мм), б – ИК-1-6, 300 °С, 
в – ИК-1-6, 350 °С. Скорость потока 6,3 л/ч (45 мм/с), 
концентрация хлороводорода 20 %. фракция катализатора 
0,63 – 1 мм
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Уравнения (3) и (5) показывают, что парциальное 

давление HCl должно значительно влиять на стабиль-

ность ванадиевых катализаторов, и наиболее устой-

чиво такие системы должны работать при высоких 

конверсиях хлороводорода. Представленные ниже 

результаты полностью подтверждают этот вывод.

Для увеличения степени конверсии загрузка ка-

тализатора была увеличена с 1 до 15 г, что привело 

к возрастанию степени конверсии хлороводорода 

до 60 % и более. На рис. 3, а, б представлены данные 

двух опытов по определению влияния продолжи-

тельности процесса на производительность ката-

лизатора и степень конверсии HCl при значениях ее 

более 64 % (и производительность, и степень кон-

версии мало меняются в течение 20 ч).

При скорости потока воздуха 10 л/ч скорость 

реакции пропорциональна концентрации хлорово-

дорода, т.е. процесс имеет первый порядок по HCl 

(рис. 4, а), соответствующий внешнему диффузи-

онному режиму при малых скоростях потока (см. 

рис. 1). При более высокой скорости потока — 30 л/ч 

скорость процесса линейно связана с концентраци-

ей HCl в изученном диапазоне, но соответствующее 

уравнение содержит свободный член, значение ко-

торого составляет около трети от наблюдаемых ско-

ростей (рис. 4, б). Мы полагаем, что в данном случае 

Рис. 3. Влияние продолжительности процесса на скорость 
окисления HCl. Начальная масса катализатора 14,98 г, фрак-
ция 0,63 – 1 мм. Продолжительность единичного экспери-
мента по измерению активности 15 мин, скорость потока 
13 л/ч (14 мм/с), t = 400 °С, концентрация HCl 17 (а) 
и 28 % (б); ▲ – производительность,  – конверсия

Рис. 4. Влияние концентрации HCl на скорость каталити-
ческого процесса. Начальная масса катализатора 14,98 г, 
фракция 0,63 – 1 мм. Продолжительность единичного 
эксперимента по измерению активности 15 мин, скорость 
потока воздуха перед сатуратором 10 (а) и 30 (б) л/ч

 – производительность, ▲ – конверсия
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наблюдается переходный внешний диффузионно-

кинетический режим процесса. В кинетическом 

режиме зависимость скорости от концентрации HCl 

может быть изображена кривой с насыщением, со-

ответствующей, например, ленгмюровой кинетике 

каталитического процесса. Отрезок такой кинети-

ческой кривой — на рис. 4, б. 

На рис. 5 представлены зависимости потери мас-

сы катализатора от продолжительности процесса 

при степенях конверсии HCl более 60 %. Кривые 

убыли массы в интегральной и дифференциальной 

форме имеют три основных участка: короткий (1-ч) 

начальный с высокой скоростью потери массы, про-

должительный (6-ч) средний, в пределах которого 

потеря массы не наблюдается, и заключительный со 

скоростью потери массы около 22 мг/ч. 

Потеря массы на первом участке (130 мг) может 

быть обусловлена частичной дегидратацией ката-

лизатора. На среднем участке (~ 6-ч) потери мас-

сы нет, но наблюдается обесцвечивание входного 

слоя катализатора и увеличение высоты бесцвет-

ного слоя во времени. 

Наличие периода, когда ванадий удаляется 

из входного слоя катализатора, но практически 

полностью поглощается последующими слоями, 

показывает, что процессы десорбции-сорбции ва-

надилхлорида определяются в значительной мере 

термодинамическими параметрами системы, т.е. 

имеют характер, близкий к равновесному. По мере 

продвижения реагирующей газовой смеси по слою 

катализатора в ней снижается концентрация реа-

гента — хлороводорода и увеличивается концен-

трация воды в газовой фазе. Оба эти изменения 

приводят к принципиальному снижению равно-

весной концентрации ванадилхлорида в газовой 

фазе, согласно уравнениям (2)—(5), обратно про-

порционально третьей и большей степеням оста-

точной концентрации HCl. 

Следующий участок с возрастающей скоростью 

потери массы катализатора, но не меняющимися 

существенно конверсией и, следовательно, концен-

трациями хлороводорода, воды и равновесным дав-

лением паров ванадилхлорида, можно объяснить 

ограниченной скоростью гидролиза (т.е. сорбции) 

VOCl3 поверхностью катализатора. Действительно, 

высота слоя катализатора, содержащего активный 

ванадий, уменьшается со временем. Следовательно, 

уменьшается и время контакта ванадилхлорида с га-

зовой фазой высоких степеней конверсии. В резуль-

тате VOCl3 не успевает полностью гидролизоваться в 

оксидные формы и выносится из слоя катализатора 

с потерей массы последнего. Потеря массы катали-

затора на этом участке (9—19 ч) составляет 220 мг 

или 22 мг/ч, что соответствует потере ванадия 1,6 % 

в час. Это в три раза ниже по сравнению со скоро-

стью потери массы того же катализатора при малых, 

около 10 %, конверсиях HCl. 

При малых загрузках катализатора и низких сте-

пенях конверсии катализатор менее стабилен по 

сравнению с бóльшими глубинами превращения 

HCl: относительно высокая концентрация хлоро-

водорода в газовой фазе определяет значительное 

равновесное давление паров VOCl3 в ней, высокую и 

непрерывную скорость потери массы катализатора. 

Иными словами, тонкий слой катализатора работа-

ет, как входной участок толстого слоя, а выходной, 

сорбирующий ванадий, отсутствует.

Предложенный механизм переноса ванадия по 

слою катализатора при окислении должен прояв-

ляться в накоплении ванадия в средних слоях ка-

тализатора во время работы. Действительно, такое 

перераспределение, приводящее к концентрациям 

ванадия в средних слоях катализатора выше исход-

ной, наблюдалось (рис. 6); после 20 ч работы катали-

затора сформировалось экстремальное распределе-

ние ванадия по слою катализатора, и максимальное 

значение содержания ванадия в слое в полтора раза 

превысило его исходную величину. Со временем, 

очевидно, этот максимум сместится к выходу из ре-

актора до полного удаления ванадия из слоя катали-

затора потоком реагентов. 

Миграция ванадия по слою катализатора связа-

на со значительными градиентами концентраций 

HCl и H2O по высоте слоя, приводящими к 500- и 

Рис. 5. Зависимость mк – массы катализатора (1) ИК-1-6 
и Vm – скорости потери массы (2) от продолжительности 
эксперимента. Начальная масса катализатора 14,98 г, 
фракция 0,63 – 1 мм
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более кратным изменениям равновесной концен-

трации ванадилхлорида по высоте слоя. Согласно 

приведенным оценкам, по высоте слоя формиру-

ется градиент температур с разностью значений в 

десятки градусов который, как и градиенты кон-

центраций HCl и H2O, может приводить к пере-

распределению ванадия по слою катализатора (см. 

рис. 6), но, по нашему мнению, вклад этого эффекта 

относительно мал по сравнению с эффектами, свя-

занными с градиентом концентраций, например, 

потому, что при малых конверсиях катализатор 

ИК-1-6 теряет ванадий и при низких (300 оС) тем-

пературах (см. рис. 2). 

Заключение

Исследование активности и устойчивости ва-

надиевых катализаторов окисления хлороводоро-

да кислородом демонстрирует перспективность их 

применения для реализации крупномасштабных 

процессов производства хлора из хлороводорода. 

Ванадий-сульфатный катализатор ИК-1-6 в про-

цессе окисления хлороводорода кислородом ока-

зался стабильнее, чем можно ожидать на основании 

термодинамических данных и результатов [13], со-

гласно которым ванадий-оксидные катализаторы 

термодинамически неустойчивы в среде HCl—O2 

и полностью улетучиваются в ходе эксперимента. 

Производительность катализатора ИК-1-6 превы-

шает характеристики всех известных систем за ис-

ключением рутениевого катализатора; в частности, 

катализатор ИК-1-6 в 30 раз активнее по сравнению 

с расплавами V2O5—K2S2O7 [11]. 

Важный результат проведенного исследова-

ния — удалось подобрать условия промышленной 

реализации, при которых катализатор стабилен: 

за 6 ч катализатор не теряет массу и, следователь-

но, активные компоненты, а в течение 20 ч прак-

тически не снижается активность катализатора. 

Одна из причин установленной стабильности, 

вероятно, в том, что ванадий в изученных катали-

заторах находится в форме ванадатов щелочных 

металлов [14, 21], более стабильных по сравнению 

с ванадиевым ангидридом в среде хлороводорода. 

Образование расплавов ванадатов и пиросульфа-

тов калия и других щелочных металлов в системах 

V2O5—M2SO4—SiO2 в процессах окисления SO2 об-

щепризнано [21]. 

Принципиально важна для стабильной работы 

V-катализаторов высокая степень конверсии хло-

роводорода в реакционной массе, приводящая к па-

дению равновесного давления паров ванадилхло-

рида на два—три порядка по сравнению с исходной 

реакционной массой. Это приводит к перераспре-

делению ванадия в слое катализатора со временем 

от входа к выходу. Ванадий перераспределяется 

достаточно медленно (несколько часов) без уноса 

из слоя катализатора, что дает возможность обес-

печить стабильную работу катализатора периоди-

ческой сменой направления потока реагирующего 

газа в каталитическом реакторе или применением 

батареи последовательно соединенных реакторов 

с периодическим премещением от входа к выходу 

потока (аналогичная возможность эффективного 

окисления SO2 на катализаторе ИК-1-6 в режиме 

периодической смены направления потока проде-

монстрирована в [25]).

Переход от ванадийхлоридных систем к ванадий-

сульфатным приводит к ожидаемому, но непринци-

пиальному, снижению активности V-катализаторов 

окисления хлороводорода. При этом стабильность 

ванадий-сульфатного катализатора возрастает до 

уровня, позволяющего создать стационарно рабо-

тающую систему каталитических реакторов. Ак-

тивность катализатора ИК-1-6 при 400 °С достигает 

660 г/(кг·кат·ч) во внешней диффузионной области, а 

время контакта при окислении HCl (3—10 с) близко 

к времени контакта при окислении SO2 на V-ката-

лизаторах (4—9 с) [26]. Промышленный катализатор 

ИК-1-6, а также многие технологические решения, 

используемые при окислении SO2, применимы в 

крупномасштабных процессах регенерации хлора 

окислением хлороводорода. 

Рис. 6. Распределение ванадия по высоте слоя 
катализатора ИК-1-6 после 20 ч работы. Общая высота 
слоя 96 мм, начальная масса катализатора 14,98 г, 
фракция 0,63 – 1 мм
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