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1. Вступ

Забезпечення людства енергетичними ресурсами – 
одна з глобальних проблем. Прогресивно зростаючі 
темпи енергоспоживання зумовлені одночасною дією 
екстенсивного і інтенсивного чинників: збільшенням 
населення Землі і питомого енергоспоживання. У най-
ближчій перспективі головними джерелами енергії 
залишаться карбонугідрогени, які забруднені сполу-
ками cульфуру. У технологічних процесах ці сполуки, 
здебільшого, конвертуються у сульфуру(ІV) оксид 
(SO2), який є токсичним забруднювачем довкілля. 

У результаті виснаження легкодоступних родо-
вищ карбонугідрогенів людство вимушене освоювати 
глибші горизонти земних надр. Встановлено [1], що із 
збільшенням глибини залягання сировини вміст спо-
лук Сульфуру в ній зростає, відтак пропорційно збіль-
шується кількість утвореного SO2. Незважаючи на 
низку розроблених і впроваджених заходів із усунення 
негативного впливу антропогенних викидів SO2, у 
світі спостерігається чітка тенденція до збільшення 
їхніх обсягів [2], головним чином, за рахунок країн 
з інтенсивним зростанням чисельності населення та 
економіки (Китай, Індія тощо).

Враховуючи транскордонне перенесення SO2 та 
продуктів його конверсії (nН2О·SO3), проблема за-
бруднення сполуками Сульфуру з локальної переро-
стає в глобальну загальносвітову, несе загрозу для 
здоров’я та життя людей, а тому питання очищення 

викидних SO2-вмісних газів є актуальним і потребує 
нагального вирішення.

2. Аналіз джерел інформації та постановка проблеми

Директивою №2010/75/ЄС Європейського Пар-
ламенту та Ради встановлено, що граничнодопусти-
мий викид (ГДВ) для стаціонарних спалювальних 
установок не повинен перевищувати 200 мг/нм3 [3]. 
Відтак у сучасних технологіях знесульфурення газів 
залишковий вміст SO2 не повинен перевищувати ви-
щезазначеної норми та мати перспективи поглиблення 
ступеня очищення. Сульфурвмісні продукти процесу 
очищення повинні мати промислове застосування, не 
створювати вторинного забруднення довкілля. 

У процесі вирішення проблеми знешкодження 
викидів SO2 розроблено багато методів. Загалом, їх 
умовно можна поділити на «мокрі», «напівсухі» та 
«сухі» [4], переваги і недоліки яких є дискусійними. 
Головною перевагою «сухих» і «напівсухих» методів 
є відсутність рідких стоків, утворюються лише сухі 
відходи. Проте, ступінь очищення від SO2 у сучасних 
«сухих» методах не перевищує 95,0 %, а в «напівсу-
хих» – 98,0 [5, 6]. Утворення твердофазних продуктів 
реакції є причиною неповного використання лужного 
компонента, що призводить до його перевитрати. Тому, 
для підвищення ступеня його використання організо-
вують рецикл. Крім того, утворений продукт має змін-
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ний кількісний та якісний склади, що утруднює його 
промислове використання. 

Найпоширенішими (~80,0 %) є установки «мо-
крого очищення» з використанням лужних реаген-
тів (Сa(OH)2, CaCO3, Na2CO3 тощо). Сучасні «мокрі» 
установки дають змогу практично повністю вилучати 
SO2 з відхідних газів (99,0…99,9 %) [4, 7]. У США було 
проведено детальний економічний аналіз [7] «сухої» 
та «мокрої» технологій для енергетичних установок, 
які працюють на вугіллі. Встановлено, що за вмісту 
Сульфуру у вугіллі ≤2,8 % економічнішими є «сухі», а 
за вищого – «мокрі». Загалом, використання «мокрих» 
методів дає змогу забезпечити жорсткі екологічні нор-
ми з перспективою поглиблення ступеня очищення. 

Проте, існуючі «мокрі» методи мають ряд недо-
ліків, зокрема: значні об’єми викидних вод; необ-
хідність попереднього очищення викидних газів від 
пилу та їх охолодження; багатостадійність процесу та 
громіздкість обладнання; низька сорбційна ємність 
поглинальних розчинів та дороговизна реагентів; 
високі енергоємність, капітальні та експлуатаційні 
витрати. Тому головним завданням є пошук шляхів 
і методів інтенсифікації та здешевлення процесу де-
сульфуризації.

Закономірності вловлення SO2 досліджували як 
в лабораторних, так і у промислових умовах [8–10]. 
Результати досліджень різняться і є доволі суперечли-
вими. У роботі [8] наведено результати лабораторних 
досліджень кінетичних характеристик абсорбції SO2 
електрохімічно обробленими поглинальними розчи-
нами. Показано, що інтенсивність процесу змінюється 
в часі, відбувається у двох областях, кінетика яких 
описується рівняннями першого порядку, з константа-
ми швидкості 0,10 та 0,11с-1 за температури 305К. Ви-
значено температурну залежність констант швидкості 
та розраховано енергії активації відповідно: 28,06 та 
40,22 кДж/моль.

Авторами [9] проведено лабораторні та промислові 
дослідження абсорбції SO2 у швидкісних пустотілих 
форсункових апаратах, які на сьогодні є найпоширені-
шими апаратами знесульфурення газів. Встановлено, 
що для розчину Са(ОН)2, в межах досліджуваних 
початкових концентрацій SO2 (

2

0
SOC =0,05…3 г/м3), хе-

мосорбція SO2 розчинами Са(ОН)2 описується рівнян-
ням другого порядку, а константа швидкості за темпе-
ратури 305К рівна 1,1·10-4 м3/(моль·с). Ефективність 
вловлення SO2 не залежить від температури, мало 
залежить від початкової концентрації SO2 та густини 
зрошення. Визначальний вплив на процес абсорбції 
має відносна швидкість газу. Коефіцієнт масопередачі 
пропорційний параметрам системи у таких степенях 
відповідно: швидкості газу – 1,4…1,1; густині зрошен- 
ня – 0,31…0,07, а початковій концентрації SO2 – 0,28…0.

Відтак ефективним способом інтенсифікації про-
цесу є збільшення швидкості газу. Проте, збільшення 
швидкості призводить до зростання краплевиносу 
та гідравлічного опору апарату, які особливо відчут-
но зростають за швидкості газу ≥7 м/с. Тому робочі 
швидкості газу в зазначених апаратах не перевищу-
ють 4…6 м/с.

Процес абсорбції SO2 вивчали у лабораторних та 
промислових умовах, з використанням сучасних ко-
лонних апаратів з провальними тарілками [10]. Під-

тверджено, що в досліджуваних умовах температура 
не має відчутного впливу на коефіцієнт масопередачі. 
Це свідчить про те, що швидкість процесу лімітується 
дифузійними стадіями. За низьких значень парціаль-
них тисків SO2 (~100 Па) коефіцієнт абсорбції пропо-
рційний швидкості газу в степені 1,62 і не залежить 
від густини зрошення, а за вищих концентрацій SO2 
(~250 Па) – пропорційний швидкості газу в степені 
1,07 і густині зрошення в степені 0,44. Встановлено, що 
для розчину NaOH, за парціальних тисків SO2 в межах 
140…330 Па об’ємний коефіцієнт масопередачі рівний 
0,98·10-8 кг/(с·м3). Загалом, тарілчасті апарати стійко 
і ефективно працюють лише у вузькому діапазоні 
швидкостей газу, відтак засоби їх інтенсифікації дуже 
обмежені. 

Враховуючи те, що коефіцієнти масопередачі і 
константи швидкості є не великими, а визначальний 
вплив на швидкість масоперенесення чинить відносна 
швидкість руху фаз, можна стверджувати, що у тра-
диційних апаратах опір абсорбції SO2 зосереджений 
в газовій фазі, а для інтенсифікації процесу потрібно 
збільшувати відносну швидкість потоків та турбулі-
зувати їх.

У роботі [11] наведено ґрунтовний теоретичний 
аналіз впливу головних технологічних параметрів 
процесу на ефективність очищення викидних про-
мислових газів від SO2. Встановлено, що визначаль-
ний вплив на їх перебіг процесів очищення чинить рН 
поглинального розчину. Теоретично обґрунтовано, 
що процес абсорбції доцільно проводити з викорис-
танням проміжного абсорбента NaOH, який після 
стадій хемосорбції та окиснення SO2, регенерувати 
сполуками Кальцію і повертати у цикл вловлення. Це 
дасть змогу мінімізувати витрату води (NaOH добре 
розчинний) та унеможливить інкрустацію сполук 
Кальцію на поверхні апаратури. Важливою складо-
вою економічної ефективності запропонованої тех-
нології, її конкурентною перевагою є можливість 
використання побічних продуктів знесульфурення 
у суміжних виробництвах. Так, у запропонованій 
технології в якості продукту можна одержувати буді-
вельний гіпс, якість якого буде визначатись ступенем 
окиснення хемосорбованого SO2.

Теоретично обґрунтовано, що з метою здешевлення 
та інтенсифікації процесу очищення, стадії пиловлов-
лення, абсорбції та окиснення SO2 доцільно проводити 
в протитечійному режимі руху фаз, у високоефектив-
ному апараті – горизонтальному апараті з ковшопо-
дібними диспергаторами (ГАКД). У ГАКД зовнішня 
енергія підводиться безпосередньо до рідини, краплі 
якої одержують значну кінетичну енергію та початко-
ву швидкість (10…12 м/с), що різко зменшує опір зі сто-
рони газової плівки. У цьому апараті реалізовано пе-
рехресний рух потоків та багатократний пульсаційний 
режим диспергування, що значно турбулізує потоки та 
знижує дифузійні опори. ГАКД добре зарекомендував 
себе у промислових умовах, зокрема, для очищення га-
зових викидів від пилу [12]. Відтак доцільно дослідити 
ефективність цього апарата у процесах хемосорбції та 
рідкофазного окиснення SO2 і, у випадку одержання 
задовільних експериментальних результатів, сумісти-
ти стадії пиловловлення, хемосорбції і окиснення в 
одному ГАКД.
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3. Мета і задачі досліджень

Мета роботи полягала в експериментальному під-
твердженні ефективності використання ГАКД для 
утилізації викидних SO2 – вмісних газів.

Для досягнення поставленої мети необхідно вирі-
шити такі завдання:

– встановити вплив питомої витрати диспергованої 
рідини на ефективність хемосорбції SO2;

– дослідити вплив концентрації реагентів та рН 
поглинального розчину на ефективність хемосорбції 
та рідкофазного окиснення SO2;

– встановити кінетичні закономірності процесу хе-
мосорбції.

4. Методики проведення експериментів, аналізів та 
розрахунків 

4. 1. Методики експериментів
Експериментальні дослідження здійснювали на 

лабораторній установці, зображеній на рис. 1.

Рис. 1. Схема лабораторної установки для вивчення 
процесу хемосорбції та рідкофазного окиснення SO2 у 
ГАКД: 1 – балон з SO2; 2 – реометр; 3 – компресор;  

4 – ротаметр; 5 – змішувач; 6 – горизонтальний апарат з 
ковшоподібними диспергаторами; 7 – вал;  
8 – диспергатори; 9 – двигун; 10 – шків;  
11– краплевловлювач; 12 – термометри

В абсорбер 6 заливали певний об’єм розчину NaOH 
(2,5 дм3) та вмикали електродвигун 9. Абсорбер 6 – це 
горизонтальний апарат, корпус якого виконано у ви-
гляді напівциліндра, діаметром 500 мм, спряженого 
з днищем. Довжина апарата – 300 мм (абсорбційний 
об’єм 0,02 м3). У нижній частині абсорбера розміщено 
вал 7 з ковшоподібними диспергаторами 8 (розміри 
ковшоподібного диспергатора, мм: діаметр – 200, ши-
рина диспергатора – 30, ширина ковша – 15, ширина 
розпилюючих щілин – 2). Апарат споряджено шту-
церами для підведенняя і відведення газу, оглядови-
ми вікнами, а також патрубками для встановлення 
термометрів та відбору проб. У рух вал приводили за 
допомогою електродвигуна 9, пасової передачі та шкі-
ва 10. SO2 із балона 1 подавали у змішувач 5. Витрату 
SO2 регулювали за допомогою запірних вентилів та 
контролювали за допомогою реометра 2. Повітря ком-
пресором 3 з заданою витратою, яку контролювали 

ротаметром 4, також подавали у змішувач 5, звідки 
газову суміш через підвідну трубу направляли у ГАКД 
на очищення. Очищений газ через краплевловлювач 
11 відводили в атмосферу. Температури усіх матері-
альних потоків визначали за допомогою рідинних 
термометрів 12.

Експерименти проводили за таких умов: вміст SO2 
у газовій фазі – 0,4…34·г/нм3 (0,013…1,16 % об); концен-
трація поглинача (розчин NaOH) – 0,1…1,0 моль/дм3;  
лінійна швидкість кінців диспергатора – 10 м/с; кіль-
кість диспергаторів 1…2; густина зрошення (питома 
витрата диспергованої рідини) – 0,25…0,96 м3/нм3; 
температура процесу 303…308К. У процесі дослі-
джень періодично відбирали проби газової та рідкої 
фаз для визначення вмісту SO2 та рН поглиналь-
ного розчину. Експеримент припиняли, коли кон-
центрація SO2 на виході з апарата перевищувала  
200 мг/нм3.

4. 2. Методики аналізів
Вміст SO2 у газовій фазі на вході в ГАКД і у погли-

нальному розчині визначали йодометричним методом 
[13], а залишкову концентрацію SO2 на виході з апа-
рата – газоаналізатором Дозор-С-Пв-SO2, з точністю  
0,1 мг/м3. Значення рН поглинального розчину вимі-
рювали з допомогою рН-метра типу 150-М з комбінова-
ним електродом ЭСКЛ-08М 1. Результати експеримен-
тальних вимірювань приводили до нормальних умов. 
Наведені результати досліджень є усередненими.

4. 3. Методики розрахунків
На підставі експериментально отриманих резуль-

татів здійснювали розрахунок головних показни-
ків процесу: ступенів абсорбції (Хабс, %), окиснення  
(Хокис, %) та об’ємного коефіцієнта масопередачі 
(Кабс, кг/(с·Па·м3)). Ступінь абсорбції розраховували 
за рівнянням

2 2 2 2

2 2

0 1 0 1.
SO SO SO SO

абс. 0 0
SO SO

G G C C
Х 100 100

G C

- -
= ⋅ ≈ ⋅ ,		  (1)

де 
2

0
SOG , 

2

1
SOG  – маса SO2 відповідно на вході і виході з 

абсорбера, кг;
2

0
SOC , 

2

1
SOC  – концентрація SO2 в газі від-

повідно на вході і виході з абсорбера, г/нм3.
Ступінь окиснення розраховували за рівнянням

2 2

2

2 3
SO SO

окис. 2
SO

G G
Х 100

G

 -
= ⋅ 

 
,			    (2)

де 
2

2
SOG , 

2

3
SOG  – маси відповідно абсорбованого та нео-

кисненого SO2, кг (
2 2 2

2 0 1
SO SO SOG G G= - ). 

Об’ємний коефіцієнт масопередачі за SO2 розрахо-
вували за рівнянням

2

2
SO

абс
абс абс

G
K

V P
=

⋅ D ⋅τ
,				    (3)

де Vабс – абсорбційний об’єм, м3; DРабс – середня рушій-
на сила процесу, Па; τ – час контактування, с.

Враховуючи те, що контакт крапель абсорбційного 
розчину та забрудненого газу відбувається в межах 

6

3

5
На аналіз

117

На аналіз

Повітря

В атмосферу1 2

4 109 8

12

В атмосферу
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зони зрошення диспергатора, тому абсорбційний об’єм 
визначали за формулою

абс aбс дV F h= ⋅ ,					     (4)

де Fабс – площа січення абсорбера, м2; hд – ширина дис-
пергатора, м.

Загалом, у досліджуваних умовах концентрації 
SO2 у газі низькі, тому середню рушійну силу процесу 
можна розрахувати, скориставшись формулою [14]

2 2

2 2 2 2

0 1
SO SO

абс 0 * 1 *
SO SO SO SO

p p
P

ln (p p ) (p p )

-
D =

 - - 
,		  (5)

де 
2

0
SOp  та 

2

1
SOp – парціальні тиски SO2 відповідно на 

вході та виході з зони зрошення, Па; 
2

*
SOp  – рівноваж-

ний парціальний тиск SO2, Па.
У динамічних умовах експерименту практично не-

можливо безпосередньо визначити рівноважний пар-
ціальний тиск, тому скористались емпірично встанов-
леною [10] залежністю між рівноважним значенням рН 
води та концентрацією SO2 в газовій

2SOpH 2,23 0,633 lg= - ⋅ ω , 			   (6)

або після перетворень

2

0
SOpH 4,83 0,633 lgC= - ⋅ ,			   (7)

де 
2SOω – концентрація SO2 в газі, %. Врахувавши те, 

що частина хемосорбованого SO2 окиснюється в рідкій 
фазі та виразивши процентну концентрацію (у форму-
лі 6) SO2 через його парціальний тиск, одержали таке 
рівняння для визначення рівноважного парціального 
тиску:

2

* 6 3,638рН окис.
SO

X
p 1 1,496 10 e

100
- ⋅ = - ⋅ ⋅ ⋅  

,		  (8)

де Хокис. – ступінь окиснення хемосорбованого SO2, %.
Аналіз отриманих експериментальних результатів 

виконували із застосуванням стандартних програм 
Microsoft Office Excel 2010.

5. Результати досліджень хемосорбції SO2 в ГАКД

Попередніми дослідженнями [8–10] було встановле-
но, що вплив густини зрошення на процес хемосорбції 
SO2 незначний, що зумовлено лімітуючою дифузією у 
газовій плівці. У досліджуваному апараті контакт між 
фазами відбувається в об’ємі апарата, за багатократ-
ного диспергування рідини. Тому густину зрошення 
доцільно виражати не як відношення витрати рідини 
до площі поверхні тарілки чи січення апарату, а як пи-
тому витрату диспергованої рідини (Wр/Wг, м3/нм3 – 
відношення об’ємних витрат диспергованої рідини 
і газу). Результати досліджень впливу густини зро-
шення на ефективність абсорбції SO2 подано гра-
фічно, рис. 2. Як видно з графіку (рис. 2, а), за рН≥6 і  
густини зрошення 0,25 м3/нм3 ступінь абсорбції ≥99,7 %, 
а за Wр/Wг=0,5…0,96 м3/нм3 вловлення SO2 прохо-

дить на 99,9…100 %. В інтервалі рН 13…7 (рис. 2, б) 
значення Кабс практично не змінюється і становить  
1,6·10-4 кг/(с·Па·м3), за густини зрошення 0,25 м3/нм3  
та 1,8·10-4 кг/(с·Па·м3) – за Wр/Wг=0,5…0,96 м3/нм3.

а                                                 б 
Рис. 2. Залежність ступеня (Хабс, %) та коєфіцієнта 

абсорбції (Кабс, кг/(с·Па·м3) SO2 від рН поглинального 
розчину та питомої витрати диспергованої рідини  

(Wр/Wг): a – Хабс=f(рН, Wр/Wг); б – Кабс=f(рН, Wр/Wг). 

2

0
SOC =7,85·г/нм3; 0

NaOHC =1 моль/дм3; Табс=305 К

В інтервалі питомих витрат диспергованої рідини 
0,5…0,96 м3/нм3 показники ефективності вловлення 
SO2 є високими і незмінними, тому технологічно до-
цільною є густина зрошення 0,5 м3/нм3. Всі подальші 
дослідження проводили за цієї густини зрошення.

Наступним етапом було дослідження впливу по-
чаткових концентрацій реагентів та рН поглиналь-
ного розчину на залишковий вміст SO2 в очищеному 
газі. Для газів з низькою концентрацією SO2 (

2

0
SOC = 

=0,4…3,28 г/нм3) в якості абсорбента використовували 
0,1 М розчин NaOH, а в діапазоні початкових концен-
трацій 

2

0
SOC =7,74…33,89 г/нм3 – 1М розчин NaOH. Ре-

зультати досліджень подано графічно (рис. 3). Для газів 
з низьким початковим вмістом SO2 (0,4…7,74 г/нм3) кон-
центрація забруднювача в очищеному газі, в широкому 
інтервалі рН, рівна нулю, тобто весь SO2 хемосорбуєть-
ся. Зростання концентрації SO2 на виході з абсорбера 
спостерігається за рН≤5, а ГДВ SO2 200 мг/нм3 досяга-
ється в інтервалі рН=3,4…3,6, що добре узгоджується 
із величиною, яку можна теоретично розрахувати за 
формулою 7 для води (рН=4,83–0,633·lg(200)=3,4). Із 
збільшенням концентрації SO2 (16,52…33,89 г/нм3) змі-
нюється й характер залежностей. За високих значень 
рН на виході з апарата в очищеному газі присутній SO2, 
вміст якого пропорційно зростає із збільшенням 

2

0
SOC

 та зниженням рН середовища. Інтенсивне зростання 
починається за рН=6,2..5,8 і досягає граничного зна-
чення 200 мг/нм3 в інтервалі рН=5,2…5,4. Для газу з 
початковою концентрацією 

2

0
SOC =10,54 г/нм3 характер 

залежності практично такий же, проте його значення 
дещо зміщені в бік низьких концентрацій SO2.

На підставі експериментальних результатів розра-
хували головні технологічні показники процесу: сту-
пені абсорбції (рис. 4, а) та окиснення (рис. 4, б) SO2.

У випадку використання в якості абсорбента 0,1 М 
розчину NaOH, в межах зміни 

2

0
SOC =0,4…3,28 г/нм3, 

одержані результати можуть бути усереднені за допо-
могою кривої 1, а результати для 1М розчину NaOH 
та 

2

0
SOC =5,74…33,89 г/нм3 добре описуються кривою 2. 

Для низькоконцентрованих поглинальних розчинів 
(крива 1), у широкому інтервалі зміни рН=13…4, зна-
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чення ступеня абсорбції залишається стабільно висо-
ким (99,9…100 %) і різко знижується за рН<4. У випад-
ку використання поглинального розчину з початковою 
концентрацією NaOH 1 моль/дм3, стабільний ступінь 
абсорбції дещо менший – 99,8…99,9 %, а інтервал зміни 
рН – вужчий (рН=13…6).

Рис. 3. Залежність вмісту SO2 в очищеному газі  

(
2

1
SOC , мг/нм3) від рН поглинального розчину за 

початкових концентрацій реагентів ( 0
NaOHC , моль/дм3;  

2

0
SOC , г/нм3). Wр/Wг= 0,5 м3/нм3; Табс=305 К

а  

б 

Рис. 4. Залежність ступенів абсобції (Хабс, %) та 
окиснення (Хокис., %) SO2 від рН поглинального розчину за 

початкових концентрацій реагентів ( 0
NaOHC , 

2

0
SOC ):  

a – Хабс=f(рН, 0
NaOHC , 

2

0
SOC ); б – Хокис.=f(рН, 0

NaOHC , 
2

0
SOC ). 

Wр/Wг=0,5м3/нм3; Табс=305 К

Результати, одержані в процесі вивчення рідкофаз-
ного окиснення SO2 у ГАКД, можуть бути усереднені за 
допомогою трьох графічних залежностей: крива 3 від-
повідає інтервалу концентрації SO2 0,4…3,28 г/нм3 та 
0,1 М розчину NaOH; крива 4 – 5,74…10,54 та 1 М NaOH; 
крива 5 – 16,52…33,89 та 1М NaOH відповідно. Із зни-
женням концентрацій реагентів покращуються якісні 
та кількісні показники окиснення SO2. Так, у дослідах, 
які описує крива 3, ступінь окиснення найвищий і 
досягає значення 96 % вже за рН=8, а і з пониженням 
рН монотонно зростає до 99,0 %; для дослідів, узагаль-
нених кривою 4, за рН=5, ступінь окиснення ~92 % і 
досягає максимального значення 94 %, за рН≤3, а для 
кривої 5 за рН≤3 ступінь окиснення не перевищує 80 %.

Інтенсивність процесу хемособції охарактеризова-
но об’ємним коефіцієнтом масопередачі (абсорбції), 
залежність якого від рН поглинального розчину і 
початкової концентрації SO2 (рис. 5) має складний 
характер.

Рис. 5. Залежність об’ємного коефіцієнта абсорбції 
SO2 (Кабс, кг/(с·Па·м3) від рН поглинального розчину за 

початкових концентрацій реагентів ( 0
NaOHC , 

2

0
SOC ).  

Wр/Wг= 0,5м3/нм3; Табс=305 К

В інтервалі 
2

0
SOC = 0,4…7,74 г/нм3 спостерігається 

незначне зростання коефіцієнта абсорбції від 1,5·10-4 
до 1,8·10-4 кг/(с·Па·м3). Провівши математичне обро-
блення цих результатів, одержали рівняння

( )
2

0,08
4 0

абс SOК 1,5 10 C-= ⋅ ⋅ .			   (9)

За концентрації 
2

0
SOC =10,54 г/нм3 відбувається різ-

ке зменшення коефіцієнта масопередачі і в інтерва-
лі 

2

0
SOC =16,52…33,89 г/нм3 його значення становить 

0,96·10-4…0,82·10-4 кг/(с·Па·м3).
Для визначення порядку реакції за SO2 та констан-

ти швидкості, початкові концентрації SO2 та відпо-
відні значення швидкості абсорбції (uабс, г/(нм3·с)) в 
діапазоні рН=13…8, представили у логарифмічному 
вигляді lguабс=f ( )

2

0
SOlgC  (рис. 6)

За допомогою графіка встановили, що, незважаючи 
на багатостадійність і складність гетерогенного проце-
су хемосорбції SO2, його добре описує рівняння реакції 
першого порядку

2 2

0 0
абс еф SO SOu k C 0,46 C= ⋅ = ⋅ ,		  (10)

де kеф – ефективна константа швидкості реакції, с-1.
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Рис. 6. Залежність логарифму швидкості абсорбції SO2 

(lguaбс.) від логарифму концентрації SO2 (
2

0
SOlgC ).  

Wр/Wг= 0,5м3/нм3; Табс=305 К

Перший порядок реакції за SO2 та високе значен-
ня ефективної константи швидкості дають підстави 
стверджувати, що процес проходить в межовій плівці з 
боку розчину, а інтенсивність хемосорбції лімітується 
швидкістю масоперенесення реагентів у зону реакції. 

6. Обговорення результатів досліджень хемосорбції  
SO2 в ГАКД

Проведені експериментальні дослідження під-
твердили високу ефективність використання ГАКД 
для утилізації викидних SO2 – вмісних газів. У ГАКД, 
за рахунок багатократного імпульсного підведення 
енергії до рідкої фази, її локальної трансформації у 
межах поверхні розділу фаз, досягають високих зна-
чень густин зрошення за незначних енерговитрат та 
низького гідравлічного опору апарату. У традиційних 
апаратах практично не можливо досягнути експери-
ментально визначеного значення технологічно до-
цільної густини зрошення – 0,5 м3/нм3 (рис. 2). Крім 
того, технологічно складно та економічно не доцільно 
диспергувати такі об’єми рідини промисловими фор-
сунковими пристроями.

Високий ступінь очищення газу забезпечується 
в широкому інтервалі рН поглинальних розчинів  
(рис. 3, 4, а). Для низькоконцентрованих за SO2 ви-
кидів, навіть у слабокислому розчині рН≈4, ступінь 
хемосорбції становить 99,9 %. Такі високі показники 
вловлення зумовлені тим, що хемособований SO2, за 
низьких значень рН, інтенсивно окиснюється киснем 
повітря до сульфат-іонів, а тому парціальний тиск  
SO2 над поглинальним розчином – низький.

Результати експериментальних досліджень рідко-
фазного окиснення SO2 (рис. 4, б) добре узгоджують-
ся з теоретичними висновками роботи [11]. Загалом, 
спостерігається чітка тенденція до зростання сту-
пеня окиснення із зменшенням рН. У ГАКД вдалось 
досягнути доволі високого ступеня окиснення SO2 
(80…99 %). Враховуючи те, що процес окиснення від-
бувається в рідкій фазі, а ступінь окиснення зростає 
із зниженням концентрацій реагентів, то, є підстави 
стверджувати, що перебіг процесу лімітується абсор-
бцією кисню поглинальним розчином. Розчинність 
кисню з ростом концентрації поглинальних розчинів 
знижується, відтак зменшується ступінь окиснення. 
Процес рідкофазного окиснення SO2 є складним і 

для встановлення його кінетичних закономірностей 
необхідно провести деякі уточнюючі дослідження. 
Проте, одержані результати показали принципову 
можливість суміщення в ГАКД стадій хемосорбції 
і рідкофазного окиснення SO2. Для цього в ГАКД 
необхідно створити протитечійний режим руху фаз, 
за якого хемосорбція проходитиме за високих рН, а 
окиснення – за низьких.

Інтенсивність процесу хемосорбції охарактеризо-
вано коефіцієнтом (рис. 5) і швидкістю (рис. 6) аб-
сорбції. Ці показники є значно вищими, ніж описані 
у літературі [8–10]. Це пояснюється тим, що внаслі-
док високої швидкості руху диспергованих крапель  
~10 м/с та інтенсивного оновлення міжфазної по-
верхні, вдалось значно зменшити дифузійний опір у 
газовій фазі і перевести процес у рідинну плівку. У 
наслідок природи реагентів (NaOH – сильний гідро-
оксид, SO2 – кислий ангідрид) та іонного характеру 
їхньої взаємодії, на поверхні розділу фаз реалізується 
режим миттєвої реакції. Зона хімічного перетворен-
ня такої реакції міститься у межовій плівці з боку 
рідини, а швидкість процесу лімітується масоперене-
сенням SO2 та NaOH до «фронту реакції». У резуль-
таті миттєвої і незворотної взаємодії концентрація 
реагентів у зоні реакції різко зменшується до нуля, 
тобто хемосорбент і хемосорбат не можуть існувати 
одночасно в одній і тій самій області рідкої фази. 
Тому, межову рідинну плівку вважають такою, що 
немов би складається з двох шарів: у першому шарі від 
поверхні розділу фаз до «фронту реакції» відбуваєть-
ся дифузія абсорбованого SO2, у другому – дифузія 
NaOH з об’єму рідкої фази до «фронту реакції». У 
випадку, якщо активність NaOH буде значно переви-
щувати концентрацію абсорбованого на межі розділу 
фаз SO2, то опір процесу зосередиться у першому 
шарі. Відтак зростання концентрації SO2 у газовій 
фазі від 0,4…7,74 г/нм3 (рис. 4, б) призведе до незнач-
ного збільшення коефіцієнта абсорбції, від 1,5·10-4 до  
1,8·10-4 кг/(с·Па·м3). За вищих концентрацій SO2 
(10,54…33,89 г/нм3) опір процесу переміститься у дру-
гий шар, масопередача в якому лімітується швидкістю 
дифузії NaOH. Відтак значення коефіцієнта абсорбції 
знизиться до 0,96·10-4…0,82·10-4 кг/(с·Па·м3). Загалом 
досліджуваний хемосорбційний процес описується 
рівнянням першого порядку та характеризується ви-
соким значенням константи швидкості процесу –  
0,46 с-1 (рис. 6).

7. Висновки

1. Із збільшенням питомої витрати диспергованої 
рідини від 0,25 до 0,5м3/нм3 зростають значення ступе-
ня та коефіцієнта абсорбції. За подальшого зростання 
густини зрошення ефективність вловлення SO2 зали-
шається незмінною. Тому, технологічно доцільною є 
густина зрошення – 0,5 м3/нм3.

2. Оптимальні умови процесів хемосорбції та рід-
кофазного окиснення SO2 відрізняються: для хемосор-
бції сприятливе лужне середовище, для окиснення – 
кисле. Так, ступінь хемосорбції залишається стабільно 
високим (99,8…100 %) у широкому інтервалі зміни рН 
(рН=13…6), а окиснення хемосорбованого SO2 інтен-
сифікується за рН<4 та за понижених концентрацій 
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реагентів, за таких умов ступінь окиснення досягає 
99 %. Тому, у ГАКД процес очищення викидних газів 
необхідно здійснювати у протитечійному режимі фаз. 
За такої реалізації процесу залишковий вміст SO2 в 
очищених газах буде значно нижчим ГДВ=200 мг/нм3, 
а практично весь хемосорбований SO2 окисниться до 
натрію сульфату.

3. Використання ГАКД дало змогу мінімізувати 
дифузійний опір хемосорбції у газовій фазі, перевести 
процес у рідину, де його швидкість визначається дифу-
зією реагентів у рідинній плівці. Процес хемосорбції 
SO2 описується рівнянням першого порядку та харак-
теризується високим значенням константи швидкості 
процесу – 0,46 с-1.
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