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АНАЛИЗ ПРОЦЕССА КАРБОНИЗАЦИИ СУСПЕНЗИИ ШЛАМА РАССОЛООЧИСТКИ 

СОДОВОГО ПРОИЗВОДСТВА И ВЫБОР ТИПА РЕАКТОРА ДЛЯ ОСУЩЕСТВЛЕНИЯ 

ПРОЦЕССА 

 

© М. И. Васильев, И. В. Питак, В. П. Шапорев 
 

В данной работе рассмотрены вопросы производства и применения соединений магния, в мировой 

практике, и на Украине. Приведены результаты комплексного исследования теоретических аспектов 

производства, возможности повышения степени извлечения солей магния, чистоты продуктов имею-

щихся производств, и перспективы использования в качестве сырьевой базы шламов рассолоочистки 

аммиачно-содового производства по бикарбонатному способу. Разработана принципиальная аппарат-

но-технологическая схема процесса переработки суспензии шлама рассолоочистки на ликвидные про-

дукты, приведены результаты опытов 

Ключевые слова: соединения магния, интенсификация, шламы рассолоочистки, карбонизации, суспен-

зия, абсорбция, вязкость системы, коэффициент 
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This paper discusses the production and use of magnesium compounds in the world, and Ukraine. The results 

are shown for a comprehensive study of the theoretical aspects of production, possibility of increasing the de-

gree of extraction of magnesium salts, purity of products for available facilities, and prospects for the use as a 

raw material base of brine purification sludge of ammonium soda production by the bicarbonate method. Sche-

matic hardware and technology diagram of processing of brine purification sludge suspension for liquid prod-

ucts is developed. The results of experiments are given 

Keywords: magnesium compound, intensification, brine purification sludge, carbonation, suspension, absorp-

tion, system viscosity, coefficient 

 

1. Введение 

В мировой практике производство соединений 

магния растет с каждым годом, расширяются и обла-

сти их применения. Наиболее широко применяемыми 

соединениями магния являются оксид и гидроксид 

магния [1, 2]. Эти продукты выпускаются в виде по-

рошков, вплоть до наноразмерных частиц, нитевид-

ных кристаллов и волокон, а также в виде паст и 

устойчивых водных суспензий. Указанные формы 

продуктов, кроме традиционных областей – произ-

водства огнеупоров и керамики, в виде наночастиц 

используются в производстве антипиренов, ингреди-

ентов и наполнителей в полимерных и керамических 

композициях, в производстве резиновых изделий, а в 

форме паст и водных суспензий – для нейтрализации 

кислотности промышленных и бытовых сточных вод, 

а также в фармацевтике [2, 3]. 

В мировой практике значительная доля произ-

водства оксида и карбоната магния осуществляется за 

счет извлечения соединений магния из разного вида 

шламов, морской воды и других подобных сырьевых 

компонентов [4–7]. Сущность процесса извлечения 

заключается в том, что например, морская вода (рапа) 

обрабатывается Са(ОН)2, а затем суспензия обрабаты-

вается газом, содержащим СО2. После фильтрации 

получают полупродукт в виде Mg(HCO3), раствор ко-

торого крайне неустойчив и при температуре чуть 

выше 20 ℃ разлагается. Таким образом, степень из-

влечения не превышает 83 %. Описанный выше 

принцип извлечения солей магния лежит в основе так 

называемого Аман-процесса [4]. В сущности, такой 

же гидрокарбонатный метод лежит в основе произ-

водства чистых карбонатов магния и оксида из раз-

личных шламов, доломита, магнезита [5–7]. Особое 

значение имеют технологии, основанные на перера-

ботке различных шламов, так как, с одной стороны 

обеспечивают получение необходимого для народно-

го хозяйства продукта – оксида магния, а с другой 

способствуют охране окружающей среды путем ути-

лизации отходов производства. Недостатки Аман-

процесса естественно присущи и для процессов [5–7]. 

Таким образом, исследования направленные на 

интенсификацию вышеотмеченных процессов, с це-

лью повышения степени извлечения солей магния и 

повышения чистоты продуктов являются актуальны-

ми. Актуальность этого направления подтверждена на 

современных международных симпозиумах [8] и со-

временными публикациями в этом направлении [9]. 

 
2. Анализ литературных данных. 

В Украине вышеотмеченные соединения маг-

ния не производятся. Тем не менее сырьевой базой 

для производства оксида магния могут служить шла-

мы, содержащие соли магния, например, шламы со-

дового производства, которые образуются на стадии 

очистки рассола от ионов Ca2+ и Mg2+. 

Сущность переработки шламов рассолоочист-

ки аммиачно-содового производства, по бикарбонат-

ному способу [9–15] заключается в следующем. 

Шлам рассолоочистки предварительно сгущают до 

соотношения Т: Ж=1:(5–16), обрабатывают в центро-

бежном поле при факторе разделения 1500–3000 с 

последующей фильтрацией полученной осветленной 

суспензии и суспедированием осадка в воде. Получен-

ную суспензию подвергают карбонизации СО2 под 

давлением 0,3–0,6 МПа с последующим разделением 

прокарбонизованной суспензии с выделением раство-

ра, содержащего бикарбонат магния. Полученный рас-

твор перерабатывают на гидрокарбонаты магния и 

оксид. По предлагаемым способам выход целевого 

продукта в пересчете на MgO не превышает 83 %. 

Из аппаратурно-технологических проработок 

наиболее часто встречается идея оформления про-

цесса в виде непрерывно действующего каскада бар-

ботажно-механических абсорберов [5] и серии аппа-

ратов [16] с перфорированными перегородками для 

диспергирования газа. 

В [17] показала возможность использования 

непрерывно действующей карбонизационной колонны 

аналогичной той, которая применяется в производстве 

кальцинированной соды, что имеет большое значение 

при организации многотоннажного производства. 

Процесс переработки шлама рассолоочистки 

бикарбонатным методом характеризуется следую-

щими стадиями: 
 

   
2тв тв

Mg OH Mg OH OH
   ,          (1) 

 

2( ) 2 2 3( ) 3г жCO H O H CO H HCO     ,  (2) 
 

2

3 3HCO H CO    ,                       (3) 
 

2

3 2 3HCO OH H O CO     ,                (4) 
 

  2

2( ) 32
2 2жтв

Mg OH CO Mg HCO    .     (5) 
 

Основными факторами, которые способствуют 

протеканию реакций (1)–(5) до получения метаста-

бильных пересыщенных растворов бикарбоната маг-

ния являются парциальное давление двуокиси угле-

рода (Р), температура (Т) и скорость потока (W). 

При Р>0,1 МПа и Т<25 ℃ (5) и достаточно ин-

тенсивной турбулизации суспензии СО2 возможно 

получение метастабильных пересыщенных растворов 

Mg(HCО3)2 с концентрацией до 18 г MgO/дм3. 

Если значения факторов отличаются от (5), 

могут возникнуть условия для образования в системе 
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гидрокарбонатов магния. Учитывая данные по струк-

турной формуле тригидрокарбоната и основного кар-

боната магния можно предположить, что важнейшей 

промежуточной стадией в механизме образования 

гидрокарбонатов магния является реакция: 
 

    3 3

о

тв ж
Mg OH HCO Mg OH HCO

   .    (6) 
 

Известные данные по кинетике изотопного 

обмена двуокиси углерода на поверхности частиц 

окиси магния показывают близость значений тепло-

ты хемосорбции СО2 на активных центрах обмена 

поверхности частиц MgO и теплоты химической ре-

акции диссоциации карбоната магния, позволяют 

предположить вполне вероятное образование в си-

стеме карбоната магния. Поскольку, как показывают 

анализы, в твердой фазе карбонат магния обычно не 

содержится, формирование его возможно в виде ас-

социатов, которые подвергаются гидролизу: 
 

    3 2 3

о о

ж ж
Mg HCO H O Mg OH HCO  .     (7) 

 

Реакция (7) может являться конкурирующей 

механизму (1)–(5) и определять направленность про-

цесса в сторону образования гидрокарбонатов. 

В работе [4] предлагается совмещение кислот-

ной экстракции магния с гидрокарбонатным спосо-

бом. Суть процесса заключается в том, что шлам, 

содержащий гидроксид магния и 
3CaCO , обрабаты-

вается, часть 
3CaCO  превращается в 

2CaCl . И, при 

последующей гидрокарбонатной обработке, 
2CO  

образуется 2MgCl , который отфильтровывается на 

MgO . В нашей работе предлагается [9] вместо HCl  

использовать 2CaCl , который вводится в шламовую 

суспензию перед обработкой 2CO . 2CaCl  находится 

в дистиллерной жидкости, которая является отходом. 

Таким образом, разработка технологии пере-

работки шлама после очистки рассола содового про-

изводства имеет важное значение так как, с одной 

стороны, обеспечивает получение необходимого для 

народного хозяйства продукта – оксида магния, а с 

другой способствует охране окружающей среды пу-

тем утилизации отходов производства. 

Как показал анализ известных подходов к ор-

ганизации процессов переработки шламов, основная 

проблема заключается в выборе реактора для прове-

дения процесса карбонизации. 

Интенсификация трехфазных процессов и уве-

личение диапазонов работы реакторов для проведе-

ния этих процессов обеспечивается при снижении 

коэффициента продольного перемешивания суспен-

зии и увеличения удерживающей способности по 

газовой фазе. Значения этих показателей практически 

полностью зависит от конструктивного оформления 

реактора, поэтому конструкция реактора, в котором 

обеспечивается вышеотмеченные условия, будет 

предпочтительной. 

Как известно продольное перемешивание 

жидкости оказывает существенное влияние на про-

цессы межфазного обмена, распределение концен-

траций реагентов. Продольное перемешивание жид-

кости в двух и трехфазных псевдосжиженных систе-

мах изучалось широким кругом исследователей. Од-

нако, в большинстве работ опыты проводились в 

барботажных колоннах с суспензиями, частицы в 

которых имеют плотность значительно больше дис-

персионной среды, например, более 2,5 г/дм3 и раз-

меры частиц более 8 мм или с суспензиями плот-

ность частиц в которых составляет 1,02 г/дм3, а их 

размеры 0,001–0,0025 м [18]. Данные, приводимые в 

литературе, относительно продольного перемешива-

ния жидкости в трехфазных системах носят весьма 

противоречивый характер. Так, по мнению некото-

рых авторов [19] продольное перемешивание жидко-

сти в трехфазных псевдосжиженных слоях ниже в 

газожидкостных барботажных колоннах, чем в реак-

торах с мешалками, другие авторы отмечают про- 

тивоположное. Рассматриваемая нами система не-

сколько отличается от изученных в литературе, а 

именно, несмотря на высокую плотность частиц 

твердой фазы ≥2,8 г/дм3, их размеры оцениваются от 

300 до 2000 Ǻ. Плотность шлама 1,8 кг/дм3, при этом, 

скорость осаждения твердой фазы очень низкая 

~ 5(1,5 2) 10   м3/м2  с, скорость осаждения единич-

ной частицы оценивается 0,0077 м/с и практически 

не изменяется при протекании процесса при концен-

трации твердых частиц в суспензии ~ 250 кг/м3. Учи-

тывая это, для выбора модификации реактора, в ко-

тором достигается наименьшее продольное переме-

шивание и наибольшая удерживающая способность 

по газу, для расчета распределения концентраций 

твердого материала была выбрана диффузионно – 

седиментационная модель [20] в соответствии с ко-

торой уравнения материального баланса по твердой 

фазе представляется следующим образом: 
 

 
'

1

fs s sl

L p s sl s

г

E dC U
U C U C

L dx Ф


 
       

  
0,   (8) 

 

где sE  – коэффициент продольного перемешивания 

по твердой фазе; sC  – концентрация твердого мате-

риала; L – высота реактора; Х – продольная координа-

та; slU  – линейная скорость суспензии; гФ  – газосо-

держание; pU  – скорость стесненного осаждения;  

sC  – концентрация твердого материала в питании; 

L  – объемная доля жидкости в суспензии. 

В результате интегрирования уравнения (8) 

было получено уравнение: 
 

   ''

'

'

1
exp

,

     
    

      




 

L p sll sl

s s

L p sl s

f

sl s

L p sl

U U L XU
C C

U U E

U C

U U






 (9) 

 

где lC  – концентрация твердого материала внизу 

колонны (противоток) или вверху реактора – восхо-

дящие потоки, индекс «–» означает среднее значение. 

Однако надежные экспериментальные данные 

по гидродинамическим особенностям проведения 

процесса в различных типах реакторов в литературе 



Технічні науки                                                         Scientific Journal «ScienceRise» №3/2(20)2016 

  

 
19 

отсутствуют, что затрудняет выбор типа реактора для 

интенсивного проведения процесса в промышленных 

масштабах. 

 

3. Постановка проблемы и задачи исследо-

вания 

Как отмечалось ранее, интенсификация про-

цессов тепломассопереноса и химических взаимо-

действий в трехфазных системах, а также увеличение 

диапазонов работы реакторов по основным парамет-

рам в рассматриваемом случае обеспечивается при 

снижении коэффициента продольного перемешива-

ния суспензии и увеличении удерживающей способ-

ности по газовой фазе. Значение этих показа-

телей полностью зависит от конструктивного 

оформления реактора. Предпочтительным бу- 

дет тот же реактор, в котором могут быть реа-

лизованы в более полной мере вышеуказан-

ные условия. 

Как уже отмечалось, в качестве абсор-

беров для проведения процесса карбонизации 

исследуемой системы могут использоваться 

аппараты с контактной поверхностью, которая 

образуется при движении фаз, например, та-

рельчатые колонны и аппараты с внешним 

вводом энергии – аппараты с мешалками. Это 

обусловлено следующими обстоятельствами: 

– наличием в реакционном объеме 

твердой фазы и возможностью выделения 

осадка в процессе реакции; 

– необходимостью создания хорошего 

контакта между газом и суспензией; 

– проведением процесса при высоких 

отношениях объема жидкости к объему газа. 
 

0,02ж

г

V

V

 
 

 
. 

 

Таким образом, основной целью при 

проведении экспериментальных исследований 

является обоснованный выбор типа реактора 

для проведения процесса, и на основании этих иссле-

дований и анализа литературных данных, разработка 

принципиальной технологической схемы переработ-

ки суспензии шлама рассолоочистки на ликвидные 

продукты. 

 
4. Исследование процесса карбонизации 

суспензии шлама рассолоочистки содового произ-

водства в разных типах реакторов 

Согласно поставленной задачи, для проведе-

ния процесса карбонизации было выбрано два типа 

аппарата: 

– барботажный абсорбер с турбинной мешал-

кой, создающей радиальный поток перемешиваемой 

жидкости; 

– колонный реактор с барботером и распреде-

лительным устройством над барботером и по высоте 

колонны контактные элементы в виде сетчатых таре-

лок со свободным сечением 45 % и величиной отвер-

стий 20 мм (0,02 м), выполненных в виде конуса. 

Угол между образующими конуса 90º. Такая 

конструкция тарелки напоминает пасет, однако ко-

нусность обеспечивает хорошее радиальное смеше-

ние и исключает рост инкрустаций на тарелках [21]. 

На рис. 1 представлена конструкция конусной ситча-

той тарелки в барботажной колонне. 

В абсорбере с турбинной мешалкой кроме 

барботера у дна мешалки были установлены четыре 

ограничительных перегородки для предотвращения 

образования воронки при вращении мешалки. Число 

оборотов мешалки изменялось в пределах 400– 

1000 об/мин (6,7–16,7 об/с), что соответствовало вво-

димой мощности 1,3–4,0 КВт/м3. 

 

На рис. 2 представлена схема эксперименталь-

ной установки, на которой проводились исследования. 

В соответствии со схемой рис. 2 из шламовой 

емкости 3 и из емкости 4 с дистиллерной жидкости в 

определенных соотношениях дозируются компонен-

ты в емкость с мешалкой 5, а оттуда шламовым насо-

сом суспензия подается в карбонизатор 7 (сверху). 

Газы 2CO  и воздух из баллонов 1, 2 дозируются ро-

таметрами 1P  и 2P  в смеситель 6, а оттуда через ро-

таметр 3P  вниз карбонизатора 7. В карбонизаторе 

обеспечивается противоток. Жидкая фаза (суспензия) 

из карбонизатора 7 шламовым насосом подается в 

десорбер 8 (сверху) противотоком снизу подается 

азот, газ из десорбера выбрасывается в атмосферу, 

однако часть газовой фазы через пробоотборник 9, 

предварительно отсепарировав капли воды, подается 

в ИК-анализатор 10. Сигнал после анализатора 10 

подается с напряжением 0-5 В с интервалом 0,5с на 

ЭВМ, где отображается кривая отклика.  

 

 
Рис. 1. Конусная перфорированная тарелка: 1 – опорная часть та-

релки; 1D  – внутренний диаметр опорной части, равный внутрен-

нему диаметру колонны; 2 – опорное кольцо для конусного перфо-

рированного полотна; 2D  – диаметр опорного кольца; 3 – крепеж-

ные цилиндрические устройства в количестве 4-8 шт в зависимости 

от 1D  и 2D ; 4 – переливы на последующую тарелку, ширина пере-

лива h  рассчитывается из соотношения 1 2/ 1,6D D  ; 5 – конус-

ная часть тарелки 
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Рис. 2. Схема экспериментальной установки: СВ – соленоидные вентили; В – регулирующие вентили; Р – ротаметры;  

Н – насос шламовый; ВН – вакуумный насос; 1 – баллон с 2CO ; 2 – баллон с воздухом; 3 – емкость для шламовой суспен-

зии; 4 – емкость с концентрированной дистиллерной жидкостью; 5 – расходная емкость; 6 – смеситель газов; 7 – абсорбер 

(или мешалка, или колонна); 8 – десорбер; 9 – отбор проб газа; 10 – закрученная экранирующая пара (ИК-анализатор);  

11 – подача сигнала на ЭВМ с напряжением 0÷5 В, период 0,5 с; 12 – сборная лейка 

 

Из отсепарированной суспензии (десорбер 8) 

периодически отбираются пробы суспензии для оп- 

ределения степени превращения 2( )Mg OH  в 2MgCl . 

Изменение концентрации 2CO  на входе в колонну 

проводилось за счет введения в воздух чистого 2CO  

путем подачи 2CO  из баллона в смеситель 6. 

Таким образом, считаем, что индикатором на 

входе в карбонизатор служила концентрация CO2 при 

условии использования в процессе одного и того же 

шлама после емкости 5. 

Реакторы карбонизации 7 изготавливались из 

прозрачного органического стекла. Внутренний диа-

метр карбонизатора с перемешиванием составлял  

85 мм, диаметр турбинной мешалки – 36 мм, ширина 

ограничительных ребер, укрепленных на внутренней 

стенке корпуса карбонизатора – 10 мм, ввод газа 

осуществлялся через трубчатый барботер под лопа-

сти мешалки, скорость газа в свободном сечении – 

0,2–0,4 м/с. Высота реактора с крышкой – 240 мм, 

высота заполнения суспензией 170 мм. Колонный 

карбонизатор также изготовлен из прозрачного орг-

стекла, диаметр колонны 0,4 м, высота колонны 3 м, 

в том числе сепарационная зона 0,5 м. В колонне 

стационарно в ее нижней части устанавливалась ко-

нусная перфорированная тарелка с 4 крепежными 

цилиндрическими устройствами. При такой ком-

плектации проводилась первая серия опытов по кар-

бонизации суспензии шлама. Скорость газа в свобод-

ном сечении колонны 0,3–0,6 м/с. 

Вторая серия опытов проводилась с установ-

кой по высоте колонны нескольких конусных таре-

лок с 6 крепежными цилиндрическими устройст- 

вами. Поскольку в последнем случае конусная ситча-

тая тарелка представляет комбинацию ситчатой и  

провальной тарелки, то согласно рекомендаций,  

представленных в монографии [22] для межта- 

релочного расстояния 0,2–0,6 м линейная скорость  

газа в свободном сечении для соотношения 
2/ (3 6) 10г сусп      при работе колонны под зали-

вом не должна превышать 0,5 м/с. Это значение скоро-

сти согласуется со значением максимально допустимой 

скорости газа в абсорбере, рассчитанным по формуле: 
 

0,5 0,5

max [0,1 ( 35)]( / )T L ж гW K h U       ,    (10) 
 

где Th  – расстояние между тарелками (принято 0,4 м); 

K  – коэффициент тарелки (принято для ситчатых 

1,2); LU  – плотность орошения, м3/м2. Расхождение 

составляет 15 %. Таким образом, во второй серии 

экспериментов в колонне было установлено допол-

нительно 2 конусных тарелки на расстоянии друг от 
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друга 0,4 м, а линейная скорость газа в свободном 

сечении варьировалась в пределах 0,2–0,4 м/с. 

При проведении исследований использовались 

следующие исходные сырьевые компоненты: 

1. Шлам рассолоочистки из отстойников при 

реализации технологии очистки рассола известково-

содовым способом (одноступенчатая очистка рассо-

ла). Согласно материального баланса отделения 

очистки сырого рассола со шламом отводится  

(кг/м3 очищенного рассола): твердая фаза CaCO3– 

5,52, 2( ) 0,78Mg OH  ; жидкая фаза 19,8NaCl  , 

2 3 0,04Na SO  , 3 0,003CaCO  , 2( ) 0,0006Mg OH  , 

2 4 0,2222Na SO  , 0,0042NaOH  , 2 56,5H O . 

Таким образом шлам представляет собой сус-

пензию состоящую из дисперсионной фазы – вод- 

ный раствор солей NaCl , 2 4Na SO , NaOH  [NaCl– 

295 г/дм3 (100 н.д); 2 4 0,2222Na SO  г/дм3 (0,062 н.д); 

0,0042NaOH   г/дм3 (0,002 н.д) и диспергированных в 

ней твердых веществ 
3CaCO и 

2( ) 32Mg OH   г/дм3]. 

Размеры первичных кристаллов твердой фазы 300– 

1500 Å, меньшие размеры характерны для 2( )Mg OH . 

Соотношение размеров блоков по плоскостям (001) и 

(110) 0,33
1

h
   (блоки когерентного рассеивания). 

Скорость фильтрации шлама 70–80 кг осадка/м2∙ч, 

твердый осадок высушенный до остаточной влажности 

<4 % имел удельную поверхность по адсорбции фенола 

~15–20 м2/г. Изотермы адсорбции фенола на твердом 

осадке с влажностью менее 4 % относятся к ленгмю- 

ровскому типу (L-2 гр.) по классификации Джайлса. 

2. Концентрирования дистиллерная суспен- 

зия имела концентрацию по хлор-иону 128 н. д. 

(115,2 г/дм3), 2( ) 0,1 0,15Ca OH    г/дм3, 2

4

SO – 

0,52 г/дм3, коэффициент концентрирования составил 

1,39–1,45. 

3. Газ известково-обжигательных печей содо-

вого производства: основные компоненты CO2 – 38–

42 %, азот – остальное. Давление газа на входе в кар-

бонизатор 0,12÷0,15 МПа. При проведении исследо-

ваний состав дистиллерной жидкости и газа извест-

ково-обжигательных печей имитировались в соответ-

ствии с пунктами 2,3. 

Ниже приводятся основные расчетные форму-

лы, которые использованы для обработки результа-

тов экспериментов. 

Размеры газовых пузырей определялись в ре-

зультате обработки слайдов скоростной киносъемки, 

фотографирование потоков производилось с помо-

щью камеры Никон Ф3-35 мм. На определенной 

площади снимка измеряли размер sd  и число пузы-

рей m , распределение по размерам проводилось при 

значении m >50. затем рассчитывали средний по-

верхностно-объемный размер газового пузыря: 
 

2

1

3

1

j m

s
j

s j m

s
j

d

d

d m













,                           (11) 

Межфазная поверхность определялась через 

sd  и газосодержание. Последнее находилось по раз-

нице высот аэрированной и не аэрированной суспен-

зии 
( )l s

l

H H
Ф

H


 , 

lH  – высота без учета пены,  

sH  – статическая высота слоя жидкости. Кроме того 

с использованием подхода Никлина газосодержание 

Ф  представлялось в виде зависимости от линейной 

скорости газа rU , суспензии LU , и скоростей дрей-

фа, которая для режима турбулентных вихрей была 

принята равной сумме линейной скорости газа 
rU  и 

характеристической предельной скорости всплыва-

ния ансамбля газовых пузырей bU : 
 

2

г

г l b

U
Ф

U U U


 
.                        (12) 

 

Уравнение позволяет определить переменную 

bU  по измеряемым значениям газосодержания и из-

вестным значениям линейных скоростей газа и сус-

пензии. Для системы с постоянным режимом (тип 

твердого материала, нагрузка по твердому, тип жид-

кости, конструкция карбонизатора) 
bU  в полностью 

развитом режиме турбулентных вихрей не зависит от 

линейной скорости газа, но отображает распределе-

ние пузырей по размерам [23]. 

Поэтому для нахождения 
sd необходимо знать 

не только распределение 
bU  газовых пузырей по 

размерам, но и коэффициент формы. 

Величину удельной межфазной поверхности 

«а» определяли по эмпирическому уравнению Каль-

дербанка: 
 

2 3 1

5 5 2

3

5

1,44 г

b

UЄ
a

U





 
  

 
,                     (13) 

 

где bU  – определялось из уравнения 3.3;   – по-

верхностное натяжение; Є  – фактор турбулентности 

в теории изотропной турбулентности Колмогорова 

[24], который для карбонаторов с мешалками рассчи-

тывается по уравнению: 
 

2 2

1 20,915(1 ) 0,085(1 )Є Ф Ф    ,        (14) 
 

где 1Ф  и 2Ф  – удерживающие способности по газу в 

области вне мешалки и в области над мешалкой, со-

ответственно. 

Для колонных реакторов, где перемешивание 

осуществляется пневматически, и потребляемая 

энергия на перемешивание осуществляется с помо-

щью информации о перепаде давления, величина Є  

рассчитывается по уравнению [24]: 
 

1 1

1 2 2

lnг

P P
Є U g

P P P

   
       

   
,               (15) 

 

Для небольших колонн: 
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гЄ U g  ,                             (16) 
 

где гU  – линейная скорость движения газа; g  – 

ускорение свободно падения; 1P  – давление на дне 

колонны; 2P  – давление вверху колонны. 

Для расчета коэффициента массопередачи Lk  

в аэрируемых карбонаторах с мешалками использо-

вано уравнение Н. Н. Кулова [23]: 
 

 
31
440,267L ck Є v S



    ,                 (17) 
 

где v  – кинематическая вязкость системы; 
cS  – кри-

терий Шмида, 
c

v
S

D
 , здесь D  – коэффициент 

диффузии распределяемого вещества в фазе. 

Для расчета величины 
aLk  в барботажных ко-

лоннах использовалось уравнение: 
 

3 1 1
59 15 4 4
60 2

2 3 1 1

5 6 2

1
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b
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k C Є S

D g

 




 
      

 

,    (18) 

 

где 2C – коэффициент ≈ 0,452; cD  – диаметр колон-

ны; b ,   –соответственно динамическая вязкость 

газа и суспензии. 

Все значения величин и параметров входящие 

в уравнение известны или легко определяемые по 

результатам обследования той или иной конструкции 

реактора – карбонизатора. Наилучшим реактором 

будет тот, в котором наблюдается наибольшая ин-

тенсивность процесса и наименьшая мощность, за-

трачиваемая на достижение цели. 

При проведении экспериментальных исследова-

ний суспензия шлама рассолоочистки предварительно 

смешивалась с концентрированной дистиллерной жид-

костью содового производства. Количество подавае-

мой дистиллерной суспензии рассчитывалось из усло-

вия, что на 1 г-эквивалент 2( )Mg OH  приходилось  

0,85 г-эквивалента 2CaCl . Как известно г-эквивалент 

окислителя или восстановителя равен отношению его 

молекулярной массы к изменению степени окисления. 

Исходя из этого, г-эквивалент 2( ) 29Mg OH  , а г-

эквивалент 2 55,5CaCl  . Соответственно на 1 г 

2( )Mg OH  вводилось 1,63 г 2CaCl . После перемеши-

вания полученная суспензия подвергалась карбониза-

ции газом, содержащим 40÷50 % 2CO . Температура, 

при которой начиналась карбонизация, была постоян-

ной и соответствовала 25 ℃. Содержание твердой ча-
сти 2( )Mg OH в пересчете на MgOH составляла 

1,6÷2,4 %. В табл. 1 приведены усредненные экспери-

ментальные данные нескольких серий опытов. 

Как следует из данных приведенных в табл. 1 

скорость карбонизации суспензии шлама и степень 

извлечения магния из шлама зависит от скорости 

подачи газа и количества введенного 
2CaCl . В ис-

следуемых условиях концентрация твердой фазы 

2( )Mg OH  в шламе практически не оказывает суще-

ственного влияния на скорость процесса. Некоторую 

роль играет наличие в шламе гидролизированного 

полиакриламида (опыты 4, 5).  

 

Таблица 1 

Результаты опытов по карбонизации шлама рассолоочистки 

№ опыта 1 2 3 4 5 

Объем суспензии, дм3 0,8 0,8 0,84 1,0 1,0 

Добавлено реагента 

31,36 

2СаСl  

97,5 % 

0,06 дм
3 
ди-

стил. жидк. 

Ca –180 н. д – 

180,36 Сl – 

188 н. д – 333,7 

0,16 дм
3
 дистил. 

жидк. Ca – 

78,8 н. д – 

78,95Сl –  

115,2 н. д – 

204,5 

Репульп. 

осадок после 

ФПАКМ 

(шлам 2) 

Репульп. осадок 

после ФПАКМ 

(шлам 2) + 0,06 дм
3
 

дистил. жидк. Ca –

180 н. д – 80,36Сl – 

188 н. д – 333,7 

Общий объем суспензии, дм3 0,82 0,86 1,0 1,0 1,06 

Полученная суспен-

зия, компоненты, 

нд/г/дм3 

Mg  17,6/10,66 15,72/9,52 15,44/9,36 11/6,7 17/10,3 

Ca  128,4/28,65 119,3/19,54 108,5/108,71 60,4/60,52 89,4/89,58 

Ca Mg  146/39,1 135/129,06 124/118,07 71,4/67,2 106,4/99,88 

Масса твердой ча-

сти суспензии, г 

2Mg(OH)  21 19,7 22,6 16,0 24,8 

3CaCO  263 253 271 151,0 223 

2Mg(OH) + 3CaCO  284 272,7 293,6 167,0 247,8 

Скорость карбони-

зации, приведенная 

к объему суспензии 

1 дм3, дм3/с при 

скорости газа W, м/с 

W 0,008  6,385 0,585 0,345 – 0,78 

W 0,0108  0,585 0,763 0,585 0,573 0,911 

W 0,024  0,705 0,847 0,606 0,741 0,988 

W 0,1  1,005 1,205 – 1,66 0,988 

Степень извлечения 

Mg, % 

W 0,008  81,0 86,5 82,0 50,8 81,5 

W 0,024  90,0 95,8 94,9 53,0 95,89 



Технічні науки                                                         Scientific Journal «ScienceRise» №3/2(20)2016 

  

 
23 

При этом наблюдается при 0,1W   м/с ано-

мально высокие скорости карбонизации суспензии, 

что по аналогии с процессом карбонизации аммони-

зированного рассола в производстве кальцинирован-

ной соды можно отнести к повышению удерживаю-

щей способности по газу [25] в колонне карбонизато-

ре в присутствии ПАА. Однако этот фактор не реша-

ет задачу достаточно высокого извлечения Mg  из 

шлама без добавления 2CaCl  (опыт 4) при темпера-

туре 35 °С. Это, как уже показано, обязано интен- 

сивному разложению пересыщенных растворов 

3 2( )Mg HCO . В табл. 2 приведены данные по измене-

нию молярного отношения 2 /CO MgO  в суспензии в 

ходе карбонизации. 

Как видно из данных приведенных в табл. 2 с 

ростом степени превращения в процессе карбониза-

ции, растет молярное отношение 2 /CO MgO , что 

приводит к понижению величины pH системы. Сле-

дует отметить, что при более высоких концентрациях 

в исходной суспензии 
2( )Mg OH  величина pH  в 

конце процесса несколько выше. Важным результа-

том является то, что рост температуры в процессе 

карбонизации происходит от 25 до 35–36 ℃, не влия-

ет на концентрацию солей магния в растворе и сте-

пень перехода 2( )Mg OH  в раствор. Обработка серии 

экспериментов для двух типов исходных суспензий 

(2 и 5 (табл. 1)) по изменению молярного отношения 

2 /CO MgO  в процессе карбонизации позволила ус- 

тановить, что существует корреляция между величи-

ной pH  и концентрацией магния в растворе, которая 

практически не зависит от давления карбонизации и 

для данных концентраций гидроксида магния в ис-

ходной суспензии и температуры, при определенных 

гидродинамических условиях, описывается уравне-

нием прямой типа: 
 

pH a bc  ,                           (19) 
 

где с – концентрация MgO  в растворе; а и b – коэф-

фициенты, зависящие от температуры и концентра-

ции гидроксида магния в суспензии. 

 

Таблица 2 

Изменение молярного отношения 
2 /CO MgO  в суспензии в ходе карбонизации  

(образец № 2, 25нt  °С, 0,1P   МПа) 

TC , % 

концентрация 2( )Mg OH  в шламе 

Время, 

с 

Концентрация 2( )Mg OH  пе-

решедшая в раствор, 

кг/MgO /м3 

2 /CO  

MgO , 

моль 

MgO  

карб. 100 
pH  

MgO  общ. 

в тв. фазе 

1,6 

0 

72 

192 

900 

1800 

0 

6,5 

12,86 

15,4 

19,0 

- 

1,55 

1,61 

1,77 

20,8 

0 

0,33 

0,653 

0,782 

0,965 

8,7 

8,67 

7,72 

7,3 

7,15 

2,0 

0 

72 

192 

900 

1800 

0 

5,6 

11,78 

15,25 

18,93 

- 

1,39 

1,56 

1,71 

1,79 

- 

0,284 

0,598 

0,776 

0,9456 

8,45 

8,25 

7,9 

7,87 

7,72 

Температура  

суспензии в конце  

процесса, °С 

1,6TC   35 

Температура суспензии при  

концентрации 2TC   
36,2 

 
Для иллюстрации приводим рис. 3 (зависи-

мость рассчитана по методу наименьших квадратов). 

Из вышеизложенного следует, что для данной кон-

центрации исходной суспензии гидроксида магния, 

независимо от давления углекислого газа, концен-

трация MgO в растворе и выход могут быть рассчи-

таны по величине pH. 

При исследованных условиях установлено, 

что во всех опытах вплоть до степени превращения 

0,8 непрореагировавшая твердая фаза, содержащая 

Mg, представляет собой Mg(OH)2. Степень карбони-

зации твердого осадка менее 3 %. Таким образом, 

состав растворов, образующихся в процессе карбо-

низации суспензии шламов в присутствии CaCl2, 

существенно отличается от составов растворов по-

лученных при реализации бикарбонатного метода. 

Об этом свидетельствуют выше приведенные дан-

ные по изменению: CO2/MgO, pH, степени превра-

щения, температуры и характеристики твердого 

осадка, а также данные о влиянии скорости подачи 

газа на степень извлечения Mg(OH)2. Исходя из то-

го, что температура не влияет на степень перехода 

Mg(OH)2 в раствор и при карбонизации снижается 

величина pH можно предположить, что при прове-

дении процесса пересыщенных растворов по 

Mg(HCO3)2 не образуется.  
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Рис. 3. Зависимость pH  от концентрации MgO в растворе при карбонизации: 1 1,2  TC MgO , 30 T C ; 

2 3,2  TC MgO , 20 T C ;   – 0,1 МПа; • – 0,2 МПа; – 0,1 МПа;   – 0,2 МПа: т – шлам 2 табл. 1; х,  

о – шлам 5 табл. 1 

 

По видимому, как только образуется 

3 2( )Mg HCO , то сразу же он вступает в реакцию 

2CaCl  и образуется 
2MgCl . Судя по составу не про-

реагировавшего твердого остатка и данным по кине-

тике перехода 2( )Mg OH  в раствор кинетика раство-

рения 2( )Mg OH  или, точнее, диффузия ионов 2Mg   и 

OH   в раствор не является лимитирующей стадией. 

Очевидно, что лимитирующей стадией являет-

ся условие поддержания определенного количества 

ионов 3HCO   в растворе, скорость образования 

3HCO   зависит от интенсивности диспергирования 

диоксида углерода в объеме суспензии. 

Исходя из вышеизложенного механизм про-

цесса карбонизации 2( )Mg OH , содержащегося в 

шламе рассолоочистки, в присутствии 2CaCl  можно 

представить следующим образом: 
 

2( ) ( ) ,  ТВ ТВMg OH Mg OH OH
 

 

2 2 2 3 3 ,    Г ЖCO H O H CO Н HCO
 

 

2

3 3 ,   HCO Н СО
 

 

2

3 2 3 ,    HCO OH H O СО
 

 

2 3( ) 2 2 ,    T ЖMg OH CO Mg HCO
 

 

0

3 3( ) ( )( ) ,  T ЖMg OH HCO Mg OH HCO
 

 

0 0

3 2 3( )( ) , Ж ЖMgCO H O Mg OH HCO
 

 

0

3 2 3 2( )( ) ( ) , Ж ЖMg OH HCO CO Mg HCO
 

 

3 2 2 2

3 2 2

( )

.

  

  

Р Р

Г

Mg HCO CaCl MgCl

CaCO CO H O
 

Учитывая, что реакция первая не лимитирует 

процесс, то последующие 7 реакций практически 

отображают процесс абсорбции диоксида углерода 

суспензией. Основываясь на классических представ-

лениях по кинетике химических реакций в растворах 

[26] можно утверждать, что последняя реакция меж-

ду 3 2( )Mg HCO  и 2РCaCl  протекает достаточно быс- 

тро (почти мгновенно) и не лимитирует процесс в 

целом. Таким образом, лимитирующей стадией про-

цесса карбонизации суспензии шлама рассолоочист-

ки в присутствии 2РCaCl  является интенсивность 

сорбции углекислоты суспензией. При этом никаких 

пересыщенных растворов по 3 2( )Mg HCO  не образу-

ется из-за протекания реакции между образовавшим-

ся 3 2( )Mg HCO  и 2РCaCl . Поэтому исключаются ог- 

раничения по температуре, кроме влияния темпера-

туры на процесс абсорбции. Этот же механизм про-

цесса объясняет снятие ограничений в системе пере-

хода 2( )Mg OH  в 2РMgCl , то есть при таком ведении 

процесса можно достичь 100 % извлечения Mg  из 

шлама рассолоочистки. 

На рис. 3 приведены изменения концентраций 

Ca , Mg  и Са Mg  в фильтрате карбонизуемой сус- 

пензии. Из данных приведенных на рис. 3 следует, 

что процесс карбонизации в исследуемых условиях 

целесообразно вести до максимальной общей щелоч-

ности фильтрата за счет образования 3 2( )Mg HCO  (а 

не до отсутствия ионов Ca ). Этим можно обеспечить 

снижение pH  до 7,1 и повысить степень извлечения 

магния из шлама до 99 % от общего количества 

2( )Mg OH  в шламе. 

На рис. 4 приведены радиальные профили 

диаметров газовых пузырей в каждом виде реактора 

при разных скоростях подаваемого газа. Как следует 

из данных приведенных на рис. 4 для всех типов ре-
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акторов наблюдается общая тенденция распределе-

ния газовых пузырей по размерам: скопление боль-

ших размеров пузырей в центре реактора и наличие 

более мелких пузырей в области вблизи стенок реак-

тора. Такой характер распределения характерен для 

режима турбулентных вихрей. 

 

 
Рис. 4. Радиальные профили диаметров газовых пузырей в 

различных реакторах: 1 – реактор с мешалкой  

600n   об/мин; 2 – колонный реактор с одной конусной 

тарелкой; 3 – колонный реактор с одной конусной тарелкой 

и с пульсацией столба жидкости 3 кол/с; 4 – реактор  

колонный с барботером и тремя конусными тарелками;  

5 – реактор колонный с барботером и тремя тарелками и с 

пульсацией столба жидкости 3 кол/с 
 

ГU  – х – 0,031; 
 

  – 0,194; □ – 0,38 м/с; 
 

SС  – 247 кг/м3; 
 

ЖU  – 0,0024 дм3/с; 0,02Ж

Г

V

V
 . 

 

Очевидно, что размещение в колонном аппа-

рате конусных тарелок изменяет характер зависимо-

стей диаметров газовых пузырей по сравнению с 

другими реакторами. При исследуемых скоростях 

газового потока размеры газовых пузырей более од-

нородны по величине, так sd  между центром реак-

тора и стенкой не превышает 0,002 м, в то время как 

в иных конструкциях эта величина достигает и пре-

вышает значение 0,01 м. 

Дробление газовых пузырей и соответственно 

распределение по размерам обусловлено действием 

на них динамических сил, возникающих в турбу-

лентном поле суспензии. Используя положение тео-

рии изотропной турбулентности Колмогорова [24] 

средний размер газовых пузырей в суспензионных 

реакторах, пренебрегая инерционным напряжениям в 

дисперсной фазе, можно рассчитать по уравнению: 
 

3/5

3/5 2/5( )
s

r

d
U g







.                       (20) 

 

Данное уравнение свидетельствует о том, что 

размеры газовых пузырей в турбулентном режиме 

движение потока определяется балансом между ди-

намическими силами, связанными с движением жид-

кости, обусловленным механическим и/или пневма-

тическим перемешиванием, и силами поверхностного 

натяжения. Это уравнение также дает основание счи-

тать, что в условиях интенсивного перемешивания 

(диспергации газа) в жидкости размеры газовых пу-

зырей в большей степени определяются дроблением, 

нежели их коалесценцией. 

Расчет по уравнению 20 для исследуемой си-

стемы показал, что в зависимости от Ur, средний 

размер пузыря ds должен находиться в пределах от 

0,008 м (8 мм) до 0,015 (15 мм). В реакторах колон-

ного типа с тарелками и без них средние размеры 

газовых пузырей в 2...3 раза меньше. При подстанов-

ке в уравнение вместо Ur в свободном сечении на 

значение Ur на выходе из отверстия тарелки, расхож-

дение между экспериментом и расчетом по не пре-

вышает 25 %, что для данной области исследований 

вполне допустимо. 

Проведенная замена Ur приводит к более адек-

ватному представлению о гидродинамической обста-

новке в реакторе, как известно в колоннах с плоски-

ми ситчатыми тарелками уменьшение шага между 

отверстиями при заданном отношении размера от-

верстий к расстоянию между ними способствует 

уменьшению длины застойных зон между струями, 

выходящими из отверстия, и снижает байпасные по-

токи. Однако преобладающее движение жидкости 

вдоль колонны и в этом случае приводит к получе-

нию больших коэффициентов продольного переме-

шивания. При установке конусных ситчатых тарелок 

благодаря отверстиям вдоль образующей конуса и 

углу раскрытия конуса 90º движение происходит не 

вдоль колонны, а под значительным углом к ее оси. 

Градиент скорости в струе, который вызывает рассе-

яние (диспергацию газа) вдоль нее, не совпадает с 

осью колонны, что способствует резкому увеличе-

нию коэффициента поперечного перемешивания в 

колонне и увеличению межфазной поверхности. 

В отличие от реактора с мешалкой именно на 

входе и выходе из контактного элемента (тарелки) 

создается турбулентная зона, естественно скорости 

газа в отверстиях или соплах тарелок отличаются от 

скорости в свободном сечении реактора. 

Как уже отмечалось, что при исследовании 

процесса в аппаратах колонного типа была возмож-

ность создания дополнительного пульсационного 

режима столба жидкости в колонне с частотой пуль-

саций 1...5 колебаний в секунду. На рис. 4 приведены 

данные влияния пульсаций с частотой колебания  

3 кол/с на размеры газовых пузырей. Как следует из 

рис. 4 (кривые 3, 5) пульсации столба жидкости не-

сколько уменьшают средний размер газового пузыря, 

хотя это явление лежит в пределах точности измере-

ния. Исходя их теоретических представлений об ин-

тенсификации процессов перемешивания, за счет 

пульсационных режимов, следовало ожидать более 

существенного результата [27, 28] по дроблению га-

зового пузыря. На рис. 5 приведены эксперименталь-

ные данные распределения газосодержания по длине 

(высоте) карбонаторов различной конструкции. 
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Калибры – точки замеров. Для реактора с ме-

шалкой число калибров равно / pH D ; для колонных 

аппаратов число калибров равно / 0,4H м.  

(  ) – ниже пунктирной линии зона под 

барботером; 

(  ) – зона под барботером в колонных 

аппаратах. 

1 – колонна с барботером и ситчатой тарелкой 

над ним; 2 – колонна –тарелки ситчатые 3 штуки; 3 – 

реактор с мешалкой. 

Во всех реакторах  
 

0,25rU   м/с, 247SС   кг/м3, 
 

0,0024ЖU   дм3/с; 0,02Ж

Г

V

V
 . 

 

Анализ данных приведенных на рис. 5 показы-

вает, что у всех типов реакторов в нижней зоне реак-

тора под барботером газосодержание невелико и не 

превышает 5–8 %. Наиболее эффективный барботаж-

ный режим в реакторе с мешалкой 

(кривая 3) наблюдается в зоне вра-

щения мешалки, барботера и отра-

жательных перегородок. Выше зоны 

интенсивного механического пере-

мешивания газосодержание умень-

шается примерно в 3 раза, что, по-

видимому, связано с коалесценцией 

газовых пузырей. Аналогичный ха-

рактер кривой, характеризующей 

изменение газосодержания по высо-

те колонны с барботером и 1 ситча-

той тарелкой. Наблюдается эффек-

тивный барботажный режим в этом 

случае (кривая 1) на высоте 3–7 ка-

либров от барботера и ситчатой та-

релки, выше, по-видимому, также 

наблюдается коалесценция газовых 

пузырей, что приводит к снижению 

газосодержания примерно в 2 раза. 

Общим для первых двух типов ре-

акторов есть то, что максимальное 

значение Ф  не превышает 40–42 %. 

Эти значения Ф  согласуются с из-

вестными литературными данными 

[23–25]. Для реактора с тремя 

тарѐлками (кривая 2) газосо-

держание над барботером до-

стигает максимального значе-

ния ~ 50–52 % и поддержива-

ется практически по всей вы-

соте колонны на максималь-

ном уровне. Сразу за послед-

ней по высоте тарелкой газо-

содержание начинает умень-

шаться. Такой характер изме-

нения величины Ф  в послед-

нем реакторе связан с особен-

ностями конструкции и специ-

фикой движения потоков. 

Как известно, поверх-

ность раздела фаз газ-жид- 

кость «а» является функцией газосодержания и раз-

меров газовых пузырей, что, как следует из выше-

приведенного, сильно зависит от скорости газа, 

нагрузки по твердому материалу и типа аппарата. 

Поскольку в экспериментах диапазон изменения 

концентраций по твердому мал, то зависимость «а» 

можно аппроксимировать от скорости газа 
rU . На 

рис. 6 приведена зависимость удельной поверхности 

раздела фаз в исследуемой системе от линейной ско-

рости газа для различных реакторов. 

Как следует из данных приведенных на рис. 6 

при низких скоростях газа удельная поверхность раз-

дела фаз больше в реакторе с мешалкой (кривая 3) и 

наоборот, при более высоких скоростях. В колонных 

аппаратах данная поверхность почти линейно возрас-

тает с возрастанием скорости газа. В реакторе с тре-

мя тарелками величина удельной поверхности в 1,2–

1,3 раза больше чем в барботажной колонне и в ин-

тервале скоростей 0,1–0,3 м/с в 1,5–1,8 раза больше 

чем в реакторе с мешалкой.  

 
Рис. 5. Распределение газосодержания по длине (высоте) карбонаторов 

 

 
 

Рис. 6. Зависимость удельной поверхности раздела фаз «а» от величины ли-

нейной скорости газа в свободном сечении реактора в зонах с максимальным 

газо содержанием: 1 – колонна с барботером и ситчатой тарелкой над ним;  

2 – колонна – тарелки ситчатые 3 штуки; 3 – реактор с мешалкой 
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Обработка экспериментальных кривых рис. 6 

методом наименьших квадратов позволили получить 

эмпирические зависимости для величины «а» в сле-

дующем виде: 

– барботажная колонна а=2,95 0,71;rU  

– колонны с тремя тарелками а=4,17 0,74 ;rU  

– реактор с мешалкой а=1,95 0,4 .rU  

Как уже отмечалось, важной характеристикой 

суспензионных барботажных реакторов является коэф-

фициент продольного перемешивания твердого матери-

ала. Как показано в [29] интенсивность перемешивания 

твердого материала должна быть пропорциональной 

интенсивности перемешивания жидкости, и приближа-

ется к последней, при низких числах Рейнольдса, отне-

сенным к частицам. Определенные экспериментальным 

путем значения коэффициентов продольного переме-

шивания в исследуемых реакторах приведены на рис. 7. 

Как видно из сравнения кривых рис. 7 коэффи-

циент продольного перемешивания твердого материала 

в колонне с тремя тарелками меньше, чем соответству-

ющие коэффициенты в других типах реакторов. Это 

свидетельствует о том, что в этом типе реактора, как и 

отмечалось в начале, диспергация газа и движение сус-

пензии осуществляется за счет градиента скорости, ко-

торый не совпадает с осью колонны. Это способствует 

резкому увеличению коэффициента поперечного пере-

мешивания и уменьшению Es 

Эмпирические уравнения [22] для расчета ко-

эффициента продольного перемешивания по твердой 

фазе обычно представляют в виде зависимостей без-

размерного числа Пекле – Pe  от безразмерных чисел 

Фруда – Fr  и Рейнольдса – Re  в виде: 

 

Re
Re

b
a

p c

p p

r

Fr
Pe A B

 
  

 
 

,                                (21) 

где ж

p

s

U H
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E
 ; 2 n

p

D
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g
 ; 

r pU D
Fr

g
 ; 

Re
r p

r

U D 


 ; Re

ж p

p

U D 


 ; а, в, с – показатели 

степеней; А, В – коэффициенты. 

В результате обработки экспериментальных 

кривых рис. 7 были получены следующие эмпириче-

ские зависимости: 
 

0,098
6

1,17,7 0,010Re
Re

p

p p

r

Fr
Pe

 
  

 
 

 ,                (22)  

 

для колонны с тремя тарелками 
 

0,115
6

1,17,4 0,019Re
Re

p

p p

r

Fr
Pe

 
  

 
 

,             (23) 

 

для барботажной колонны. 

Поскольку в наших исследо-

ваниях соотношение Ж

Г

V

V
 и концен-

трация SС  не изменялись, то значе-

ния коэффициентов А в 22, 23 взяты 

нами из работ Смита и Руетера, в 

которых приведены результаты ана-

логичных исследований для колон-

ных аппаратов с различными тарел-

ками [19]. 

Анализ полученных зависи-

мостей показывает, что как при вы-

соких скоростях газа, так и при низ-

ких скоростях профиль распределе-

ния твердого материала получается 

более однородным в колонне с та-

релками по высоте (3), чем в других 

типах реакторов. Такое явление, по-

видимому, связано с более низким 

соотношением между скоростью 

стесненного осаждения pU  и sE . 

Конструкция колонны с тарелками 

по высоте (3) обеспечивает резкое увеличение степе-

ни радиального перемешивания и тем самым сниже-

ние pU . Это так же подтверждается тем, что во всех 

опытах концентрация твердого на входе в колонну 

примерно равна концентрации твердого на выходе из 

колонны. 

Анализируя полученные результаты экспери-

ментов следует ожидать, что при высокой степени 

расширения псевдосжиженного слоя (высокое газо-

содержание) и низком значении sE  объемные коэф-

фициенты массоотдачи в системе будут подходить к 

максимальному значению, поскольку взаимодействие 

между твердым частицами и газовыми пузырями бу-

дет снижаться. 

На рис. 8 приведены объемные коэффициенты 

массоотдачи в исследованной трехфазной системе. 

Результаты, приведенные на рисунке 8, получены 

при постоянной объемной доле твердого материала и 

постоянной скорости подачи суспензии. При этом 

 
 

Рис. 7. Зависимость коэффициента продольного перемешивания твердой фазы 

от линейной скорости газа в реакторе: 1 – колонна с барботером и ситчатой 

тарелкой над ним; 2 – колонна –тарелки ситчатые 3 штуки; 

3 – реактор с мешалкой 



Технічні науки                                               Scientific Journal «ScienceRise» №3/2(20)2016 

 

 
28 

вязкость суспензии также не претерпевает значи-

тельных изменений. Как видно при этих условиях 

величина 
Lak  при скоростях газа более 0,05 м/с в  

1,5–2 раза больше в колонне с тремя тарелками, чем в 

других типах реакторов. 

 

 

Полученные эксперимен-

тальные данные были обработаны с 

использованием приемов нелиней-

ного регрессионного анализа (нели-

нейной корреляции) и найдено эм-

пирическое уравнение для расчета 

Lak  с учетом, что 0,0077TU  м/с: 
 

2

0,44 0,42

0,5
28,0

Ж

La

Г

CO

k
U U

D
   , (24) 

 

где 
2COD  – коэффициент диффузии 

2CO в жидкой фазе. 

Полученное уравнение 24 

справедливо в следующих диапазо-

нах изменения переменных: 
 

0,02 ( / ) 0,25ГU м с  ; 

/ 0,02Ж ГV V  ; 

100 Re 10000  .         (25) 
 

Приведенные выше резуль-

таты экспериментальных исследо-

ваний свидетельствуют о том, что 

такие технологические параметры, 

как время и интенсивность пере-

мешивания, удерживающая способность по газу, 

объемные коэффициенты массоотдачи и другое, за-

висят от факторов, характеризующих условия в пото-

ках и геометрии системы. Поскольку, степень превра-

щения 2( )Mg OH  в 
2MgCl  определяется значением 

вышеотмеченных технологических параметров, то 

следует ожидать существенное различие этого показа-

теля на выходе из реактора той или иной конструкции. 

На рис. 9 представлена кинетика перехода 2( )Mg OH  в 

2MgCl  в различном типе реакторов. 

Данные приведенные на  

рис. 9 свидетельствуют о высокой 

эффективности колонного аппарата 

с ситчатыми тарелками конусного 

типа. Кроме того, полученные ре-

зультаты (рис. 9) так же свидетель-

ствуют о том, что механизм про-

цесса и лимитирующая стадия, ко-

торые выявлены ранее реализуются 

и в условиях приближенных к 

опытно-промышленным. 

Учитывая вышеизложенное, 

для реализации процесса в про-

мышленных условиях следует ре-

комендовать колонный аппарат с 

ситчатыми тарелками конусного 

типа по высоте. Учитывая, что от-

ношение / 0,02Ж ГV V  , то соглас-

но [22], эти рекомендации обосно-

ваны. Кроме того, сопротивление 

рекомендованных аппаратов со-

ставляет соответственно от 400 до 

200 Па, что характерно для тарель- 

чатых абсорберов. 
 

 

Результаты исследований, представленные 

выше, позволяют разработать принципиальную 

аппаратно-технологическую схему процесса пере-

работки суспензии шлама рассолоочистки на лик-

 
Рис. 8. Объемные коэффициенты массоотдачи в трехфазном псевдо  

сжиженном слое / 0,02Ж ГV V  , 250SС  кг/м3: 1 – колонна с барботером и 

ситчатой тарелкой над ним; 2 – колонна –тарелки ситчатые 3 штуки;  

3 – реактор с мешалкой 

 
 

Рис. 9. Влияние скорости газового потока и геометрии реактора на процесс  

карбонизации гидроксида магния в суспензии шлама рассолоочистки:  

1, 2 – колонна с тремя тарелками; 1 – 
ГU – 0,3 м/с; 2 – 

ГU – 0,22 м/с; 3, 4 – кар-

бонизатор с мешалкой; 800n   об/мин; 3 – 
ГU – 0,28 м/с; 4 – 

ГU – 0,18 м/с;  

5 – барботажная колонна 0,3ГU   м/с. Везде соотношение / 0,02Ж ГV V  
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видные продукты. Принципиальная безотходная 

схема переработки суспензии шлама представлена 

на рис. 10. 

 

 
Рис. 10. Принципиальная безотходная схема переработки суспензии шлама рассолоочистки на кондиционные 

продукты: MgO , 3CaCO , концентрированный раствор NaCl  

 

В соответствии со схемой рис. 10 суспензия 

шлама шламовым насосом 1 подается в емкость 8, 

откуда дозатором 6 дозируется в реактор-смеси- 

тель 9, в этот же реактор из емкости 7 дозируется кон-

центрированная дистиллерная жидкость (раствор 

2CaCl ). Смесь из реактора самотеком поступает в 

карбоколонну 10 вниз которой подается газ из- 

вестково-обжигательных печей воздуходувкой 2 

( 2 38 40CO    ). Прокарбонизованная суспензия по-

ступает в сборник, а затем насосом 3 подается на 

фильтр 12. Промытый осадок после фильтра пред-

ставляет собой чистую пасту 3CaCO  с влажностью 

35–40 %, которая идет на сушку, а затем после дис-

мембратора представляет собой химически осажден-

ный мел. Фильтрат (раствор NaCl  и 2MgCl ) поступа-

ет в сборник 13, а затем насосом 4 подается в реактор 

14, куда дозируется шлаковым дозатором 15 из емко-

сти 16 сырой бикарбонат натрия ( 3NaHCO ). Образу-

ющиеся в реакторе газы на 85 % состоят из 2CO  

(остальное пары 2H O ) и отводятся в трубопровод 

перед поз. 2. Суспензия из 14 насосом 5 перекачивает-

ся на фильтр 17. Фильтрат представляет собой чистый 

раствор NaCl , который подается на абсорбцию. Оса-

док после фильтра 17 представляет собой основной 

карбонат магния ( 3 2 23 ( ) 3MgCO Mg OH H O  ), кото-

рый подается на сушку и обжиг с получением или 

основного карбоната магния или оксида. Промывные 

воды после фильтров объединяются в поток и 

направляются в отделение гашения извести для по-

лучения известковой суспензии, которая использует-

ся в отделении очистки рассола. 

 
5. Результаты исследований, в соответствии 

с пунктами поставленных задач 

Основной целью при проведении эксперимен-

тальных исследований  есть  обоснованный  выбор  
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типа реактора для проведения процесса, и на основа-

нии этих исследований и анализа литературных дан-

ных, разработка принципиальной технологической 

схемы переработки суспензии шлама рассолоочистки 

на ликвидные продукты. 

Как следует из табл. 1 скорость карбонизации 

суспензии шлама и степень извлечения магния из 

шлама зависит от скорости подачи газа и количества 

введенного 
2CaCl . В исследуемых условиях концен-

трация твердой фазы 2( )Mg OH  в шламе практически 

не оказывает существенного влияния на скорость 

процесса. Некоторую роль играет наличие в шламе 

гидролизированного полиакриламида 

В соответствии с табл. 2, с ростом степени 

превращения в процессе карбонизации, растет мо-

лярное отношение 2 /CO MgO , что приводит к пони-

жению величины pH  системы. Следует отметить, 

что при более высоких концентрациях в исходной 

суспензии 
2( )Mg OH  величина pH  в конце процесса 

несколько выше. Важным результатом является то, 

что рост температуры в процессе карбонизации про-

исходит от 25 до 35–36 ℃, не влияет на концентра-
цию солей магния в растворе и степень перехода 

2( )Mg OH  в раствор. 

Анализируя полученные результаты экспери-

ментов следует ожидать, что при высокой степени 

расширения псевдосжиженного слоя (высокое газо-

содержание) и низком значении 
sE  объемные коэф-

фициенты массоотдачи в системе будут подходить к 

максимальному значению, поскольку взаимодействие 

между твердым частицами и газовыми пузырями бу-

дет снижаться. 

Приведенные выше результаты эксперимен-

тальных исследований свидетельствуют о том, что 

такие технологические параметры, как время и ин-

тенсивность перемешивания, удерживающая способ-

ность по газу, объемные коэффициенты массоотдачи 

и другое, зависят от факторов, характеризующих 

условия в потоках и геометрии системы. 

На основании результатов исследований, 

представленных выше, была разработана принципи-

альная аппаратно-технологическая схема процесса 

переработки суспензии шлама рассолоочистки на 

ликвидные продукты. 

 

6. Выводы 

1. Исследованы гидродинамические характе-

ристики при проведении процесса карбонизации сус-

пензии шлама рассолоочистки в реакторах различной 

геометрии; показано, что технологические парамет-

ры, такие как время перемешивания, удерживающая 

способность по газу, объемные коэффициенты мас-

соотдачи, степень превращения, зависят от факторов, 

характеризующих условия в потоках и геометрии 

системы. 

2. Используя преимущественно теорию изо-

тропной турбулентности, которая удовлетворительно 

представляет явления с помощью величины скорости 

диссипации энергии, получены эмпирические зави-

симости для определения основных технологических 

параметров процесса; скорость карбонизации суспен-

зии шлама и степень извлечения магния из шлама 

зависит от скорости подачи газа и количества вве-

денного 
2CaCl ; при этом выявлены пути интенсифи-

кации процесса карбонизации; технологические па-

раметры, как время и интенсивность перемешивания, 

удерживающая способность по газу, объемные коэф-

фициенты массоотдачи и другое, зависят от факто-

ров, характеризующих условия в потоках и геомет-

рии системы. 

3. Показано, что результаты исследований 

процесса карбонизации суспензии шлама рассоло-

очистки в присутствии 
2CaCl , полученные в лабора-

торных условиях, адекватны таковым при проведе-

нии исследований в реакторах различного типа. 

4. По результатам проведенных исследований 

рекомендована наиболее эффективная конструкция 

реактора карбонизатора для промышленных условий в 

виде колонного аппарата с конусообразными ситчаты-

ми тарелками, которая обеспечивает максимально воз-

можное значение коэффициента массоотдачи при ми-

нимальных значениях энергии для его достижения.  

5. Разработана принципиальная безотходная 

схема переработки суспензии шлама рассолоочистки 

на кондиционные продукты, такие как химически 

осажденный мел (CaCO3), основной карбонат магния 

или оксид магния, соляной рассол с концентрацией 

310 г/л. 
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СЕТЕВАЯ МОДЕЛЬ ОФОРМЛЕНИЯ ГРУЗОВ В КОНТЕЙНЕРАХ В МОРСКИХ  

ПОРТАХ УКРАИНЫ 

 

© С. П. Онищенко, М. С. Вильшанюк  
 

Идентифицирован состав операций по оформлению грузов в контейнерах в морских портах Украины и 

построена логическая модель взаимосвязи участников обслуживания груза. Разработана сетевая мо-

дель оформления грузов в контейнерах в морских портах Украины как инструмент для согласования 

операций в процессе оформления. Использованный метод позволяет создать эффективное планирование 

обработки груза, определить и сократить период нахождения контейнера с грузом в порту 
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