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ВВЕДЕНИЕ
           Реакторы с кипящим слоем – реакторы, в которых частички катализатора размером 0.1-1.0 мм и меньше витают в потоке реакционной смеси. В реакторах этого типа исходная смесь газов проходит через слой мелкодисперсного катализатора, вызывая его сильное перемешивание. Типичный вид реакторов представлен на рисунке 1. Высота таких реакторов достигает 30 метров, диаметр 5 метров.
[image: image1.jpg]



Рис.1. Реактор кипящего слоя.
Существенное преимущество реакторов с кипящим слоем – отсутствие температурных градиентов, что достигается благодаря перемешиванию твердого катализатора и хорошему теплообмену между ним и газовой фазой. Кроме того, в таких реакторах легко добавлять свежий катализатор и отбирать отработанный, что также весьма важно. По этим причинам в реакторах с кипящим слоем целесообразно проводить реакции, сопровождающиеся очень большим выделением тепла, или же использовать такой катализатор, который нуждается в частой замене. Преимуществом является также простота загрузки и охлаждения слоя. В случае реакций каталитического окисления преимуществом кипящего слоя является также его взрывобезопасность. Недостаток кипящего слоя – истираемость частиц в слое, что приводит к увеличению расхода катализатора.
        Процесс дегидрирования С4-С5  изопарафинов в изоолефины в промышленных условиях, как правило, осуществляется в реакторах с кипящим слоем алюмохромового катализатора. При этом частицы катализатора интенсивно сталкиваются между собой и со стенками реактора. Это приводит к их дроблению и истиранию. Эффект разрушения гранул катализатора имеет важное значение, если аппарат рассчитывается на работу с частицами одного диапазона размеров, а фракционный состав частично или полностью меняется в процессе работы. В промышленности это может иметь критической значение. Процессы дробления и истирания гранул зависят от множества факторов, в частности от прочности частиц и конструктивных особенностей аппарата. Существует много работ по простым моделям, численному моделированию и экспериментальным исследованиям дробления частиц дискретной твердой фазы [1-9]. Однако в полной степени этот вопрос еще не разрешен.

В первой части настоящей работы предлагается простейшая математическая модель, описывающая динамику популяции частиц различных размеров в реакторе кипящего слоя. Эта модель учитывает два основных процесса разрушения гранул катализатора: дробление и истирание. На основе специально проведенных лабораторных экспериментов построенная модель во второй части работы адаптирована к двум типам алюмохромового катализатора дегидрирования марок ИМ-2201 и КДИ в наибольшей степени востребованных при производстве изобутилена в ПАО «Нижнекамскнефтехим».  Использование в третьей части работы построенной математической модели для моделирования работы реальных реакторов показало ее работоспособность.
МАТЕМАТИЧЕСКАЯ МОДЕЛЬ ДРОБЛЕНИЯ И ИСТИРАНИЯ ЗЕРЕН
Общее описание процесса

Знание фракционного состава катализатора является необходимым элементом  математического моделирования и оптимизации работы реактора. Прогнозирование фракционного состава должно опираться на математическую модель, описывающую динамику популяции частиц катализатора в зависимости от их размера. Изменение размеров частиц со временем связано с двумя основными механизмами: дроблением и истиранием частиц. Первый из указанных процессов – быстрый. Его характерное время составляет всего несколько часов, что на несколько порядков меньше характерного времени пребывания частиц катализатора в реакторе. Поэтому допустимо считать процесс дробления бесконечно быстрым, описывая его матрицей дробления. Эта матрица позволяет по фракционному составу загружаемого в реактор катализатора пересчитать «эффективный фракционный состав», возникающий по истечении этапа дробления частиц. Матрица дробления зависит от типа катализатора и должна находиться по результатам лабораторных экспериментов. Истирание частиц значительно более медленный процесс, чем дробление. Характерное время истирания близко с характерным временем пребывания частиц в реакторе. Поэтому, в отличие от дробления, детальная кинетика истирания обязательна для учета при описании динамики популяции частиц катализатора. Кинетическая модель истирания частиц сводится к уравнению переноса, независимыми переменными в котором выступают время и размер частиц, а искомой функцией – плотность распределения частиц по размерам.
Дробление зерен

Разделим каждую из загружаемых (изначально, либо в течение процесса) фракцию в реактор на две компоненты. Первая из них соответствует хрупким, легко разрушающимся, частицам, раскалывающимся на зерна меньшего размера в течение короткого времени после их загрузки в реактор. Будем пренебрегать этим малым временем по сравнению с характерным временем пребывания частиц в реакторе, характеризуя бесконечно быстрый процесс начального дробления матрицей перехода 
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 размера 
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. Здесь 
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 - число выделяемых фракций, занумерованных соответственно их размерам от 1 (самая крупная фракция) до 
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 (самая мелкая фракция). Элементы 
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  матрицы 
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 характеризует массовую долю частиц k-й фракции, образовавшихся в результате раскола частиц n-й фракции. При этом должны выполняться соотношения



[image: image8.wmf]1

0(),1

k

knkn

n

dknd

=

=<=

å


(1)
Они указывают на то, что в результате раскола из мелких частиц не могут образоваться крупные и на то, что суммарная масса осколков равна массе расколовшейся частицы. Следующее из (1) равенство 
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 говорит о том, что частицы, полученные в результате раскола зерен самой мелкой фракции, остаются в этой же фракции.

Матрица 
[image: image10.wmf]D

 может и должна определяться в результате экспериментов по динамике истирания зерен в начальный промежуток времени. По его истечению, как было сказано выше, дробление частиц в ходе эксплуатации реактора игнорируется. Учет дробления осуществляется пересчетом с помощью матрицы 
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 фракционного состава исходно  и «эффективно добавляемого» в реактор катализатора. Если обозначить через 
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 наблюдаемую массу изначально загруженной в реактор 
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-й фракции, то истинное (эффективное) начальное распределение 
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 фракций по размерам определится как произведение матрицы 
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 на вектор 
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Аналогично происходит пересчет фракционного состава добавляемого в реактор катализатора. Обозначим через 
[image: image18.wmf]q

 и 
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 (кг/с) вектор столбцы наблюдаемого и истинного темпа догрузки катализатора соответственно. Тогда 
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Истирание зерен
Обозначим через 
[image: image21.wmf]M

(кг) массу катализатора в реакторе в текущий момент времени, через 
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 и 
[image: image23.wmf]Q
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 (кг/с) массу добавляемого и извлекаемого из реактора в единицу времени катализатора. Выделим особо самую мелкую фракцию, называя ее пылью. Она играет особую роль, в силу того, что именно пыль, как предполагается, и образуется в процессе истирания частиц. Обозначим через 
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, 
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 массовую долю пыли в реакторе, в добавляемом и извлекаемом катализаторе соответственно. Максимальный размер частиц, образующих пыль, будем обозначать как  
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Распределения  частиц по размерам в области 
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 внутри реактора, на входе и выходе из него будем характеризовать массовыми плотностями 
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, имеющими размерность (1/м). По определению 
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 есть масса частиц в реакторе с размерами из диапазона 
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, деленная на массу всех частиц в реакторе. Аналогично определяются и  
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Рассмотрим баланс пыли за время 
[image: image36.wmf]dt

. Приращение 
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 массы пыли в системе происходит за счет добавления пыли на входе в систему 
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, извлечения пыли из системы 
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 и истирания частиц. Истирание частиц с 
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 будем характеризовать скоростью истирания 
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 (кг/кг/с), определяемой как масса пыли, образующейся в единицу времени из единицы массы частиц размера 
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. Связанное с истиранием добавление пыли в систему обусловлена двумя причинами. Первая из них определяется потерей массы частицами с 
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Вторая причина вызвана уменьшением размеров частиц. Масса частицы пропорциональна кубу ее размера. Поэтому частица размера 
[image: image45.wmf]a

 уменьшается за время 
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 в размере на величину 
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Вследствие этого в пыль переходят дополнительно частицы с размерами из диапазона 
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 давая приращение количества пыли на величину
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Записывая далее баланс массы пыли, найдем
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Составляя аналогичным образом баланс массы частиц с размерами  из диапазона 
[image: image51.wmf][

]

,

aada

+

, получим



[image: image52.wmf](

)

(

)

(

)

1

(),

3

d

MfMvafatMavfQfQf

dta

++--

¶

=-++-

¶


(4)

Проинтегрируем обе части этого уравнения по 
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 в пределах от 
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 до бесконечности, воспользуемся соотношениями (2) и сложим результат с (3). Получим интегральное уравнение баланса массы катализатора
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выражающее тот очевидный факт, что изменение массы катализатора в реакторе может произойти только за счет добавления и изъятия частиц, но не за счет их истирания. Уравнение баланса пыли  (3) полностью эквивалентно уравнению баланса массы катализатора (5) и может быть им заменено. В результате приходим к паре уравнений (4) и (5) для нахождения искомых функций 
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 масса катализатора в системе находится простым интегрированием (5). После вычисления 
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 плотность распределения отыскивается решением уравнения переноса (4), а количество 
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 пыли в системе определяется по первому из соотношений (2).

Для замыкания уравнения (4) необходимо задать зависимость 
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 скорости истирания от размера частицы. Такая зависимость может быть разной для различных типов катализаторов. Наиболее прямым способом измерения 
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 является лабораторный эксперимент. Именно он и используется нами далее. 
ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ
Эксперименты
Имеющиеся лабораторные эксперименты проводились для двух типов катализатора марок КДИ и ИМ-2201. В экспериментах выделялись пять фракций катализатора с размерами 100-125 мкм (фракция 1), 70-100 мкм (фракция 2), 40 -70 мкм (фракция 3), 20-40 мкм (фракция 4) и менее 20 мкм (фракция 5). Данные фракции (в случае первых трех диапазонов размеров индивидуально, в случае 4-5 диапазонов размеров в виде смеси) загружались в установку для определения механической прочности. Далее проводилось истирание струей воздуха, подаваемым через форсунку в нижней части трубки в течение 24 ч. Динамика изменения фракционного состава фиксировалась в моменты времени 3, 6, 15, 24 ч с начала эксперимента. Типичная динамика изменения фракционного состава смеси представлена символами на рис. 2-5. Эти рисунки относится к экспериментам 2-5, проведенному с катализатором КДИ. 
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Рис. 2. Изменение массовых концентраций фракций 1-5 КДИ в эксперименте 1.
Маркеры – эксперимент. Линии – теория.
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Рис. 3. Изменение массовых концентраций фракций 1-5 КДИ в эксперименте 2.
Маркеры – эксперимент. Линии – теория.
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Рис.4. Изменение массовых концентраций фракций 1-5 КДИ в эксперименте 3.

Маркеры – эксперимент. Линии – теория.
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Рис.5. Изменение массовых концентраций фракций 1-5 КДИ в    эксперименте 4.

Маркеры – эксперимент. Линии – теория.
Адаптация математической модели
В условиях эксперимента 
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 и уравнение (4) после деления на 
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 и переходит в следующее уравнение
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Решение уравнения (6)  проводилось по явной схеме. При этом уравнение дискретизировалось на равномерной сетке с шагом 
[image: image71.wmf]h

 на интервале 
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. Типичное число узлов дискретизации бралось равным 
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256. Вычислительная схема выглядела следующим образом
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Здесь крышкой сверху обозначен следующий временной уровень, 
[image: image75.wmf]t

- временной шаг. После нахождения по явной формуле (7) плотности распределения  
[image: image76.wmf]ˆ

f

 на новом временном уровне массовые концентрации фракций 1–4 находились численным интегрированием 
[image: image77.wmf]ˆ
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 по соответствующим интервалам, массовая концентрация пыли (фракция 5) подсчитывалась согласно (2). В начальный момент времени истинные массовые концентрации фракций вычислялись по загруженным в реактор концентрациям фракций с помощью матрицы 
[image: image78.wmf]D

дробления. Зависимость 
[image: image79.wmf]()
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 изначально выбиралась кусочно-постоянной, принимающей различные значения на каждом фракционном интервале. Соответствующая программа написана в среде MATLAB и приведена  в приложении 1.
При обработке экспериментов учитывалось, что истирание самой крупной фракции в каждом из экспериментов не зависит от более мелких фракций, так, что в 
[image: image80.wmf]k

-ом эксперименте динамика ее изменения полностью определяется  двумя величинами: скоростью истирания 
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, отнесенной к соответствующему фракционному интервалу, и коэффициентом 
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 ее дробления. Эти два коэффициента – 
[image: image83.wmf]k
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и  
[image: image84.wmf]kk
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 – однозначно определяются по экспериментальным данным содержания самой крупной фракции в двух конечных точках измерения (15 и 24 часа). Оказалось, что найденные таким образом все значения скоростей истирания 
[image: image85.wmf]k
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 близки, отличаясь друг от друга не более чем на 10%. Это позволило принять в дальнейшем скорость истирания 
[image: image86.wmf]v

 постоянной, не зависящей от размеров частиц величиной, определив ее как
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Остальные 10 параметров модели – коэффициенты матрицы 
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, определялись так, чтобы наилучшим образом согласовать оставшиеся десять экспериментальных кривых с теоретическими. В результате были найдены следующие матрицы дробления
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Типичное качество согласования теории с экспериментом представлено на рис. 2-5. Оно представляется вполне удовлетворительным. Адаптированная в данном пункте по лабораторным испытаниям математическая модель используется далее в вычислительных экспериментах по определению равновесного фракционного состава катализатора в реальных реакторах.

В заключение этого пункта обратим внимание на различие между испытанными катализаторами КДИ и ИМ-2201. Оно заключается в двух существенных моментах. Во-первых, скорость истирания ИМ-2201 почти вдвое выше скорости истирания КДИ. Во-вторых, крупные зерна ИМ-2201 намного более хрупки, чем зерна КДИ. Данное отличие объясняется различным типом связывания между первичными частицами катализаторов [10, 11]. Катализатор ИМ-2201 получен по технологии распылительной сушки, при этом во время синтеза крупные агломераты формируются за счет непрочных коагуляционных контактов первичных частиц. В это же время гранулы КДИ и других подобных катализаторов сформированы за счет прочных кристаллизационных связей между первичными частицами. Природа же первичных частиц во всех случаях близка и определяется химическим и фазовым составом катализаторов. Поэтому согласно (8) после «мгновенного» дробления сохраняется лишь 25 % крупных зерен ИМ-2201, в то время как для КДИ их доля достигает 60 %. В то же время более мелкие зерна обоих катализаторов по своей хрупкости сопоставимы (см. (8)).
РАВНОВЕСНОЕ РАСПРЕДЕЛЕНИЕ ЧАСТИЦ В ПРОМЫШЛЕННОМ РЕАКТОРЕ
Постановка и решение задачи

С практической точки зрения важно знать равновесное распределение частиц по размерам в промышленном реакторе. Поясним, что под этим имеется в виду. Пусть в реактор с постоянным расходом 
[image: image91.wmf]Q
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 добавляются частицы относительно больших размеров, определяемые функцией распределения  
[image: image92.wmf]f
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 и с тем же расходом 
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 извлекаются малые частицы катализатора.  Общая масса катализатора в системе остается неизменной и со временем устанавливается стационарное (равновесное) распределение 
[image: image94.wmf]()
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 частиц по размерам в системе. Нахождение такого распределения является основной задачей данного пункта работы.
Прежде чем перейти к математической постановке задачи, отметим несколько важных обстоятельств:
1) при измерении фракционного состава катализатора в реакторе обычно ориентируются на те же самые фракции, которые использовались в лабораторных экспериментах. Поэтому измеренную в экспериментах матрицу дробления 
[image: image95.wmf]D

 допустимо сохранить при описании процессов в промышленных реакторах;
2) скорость истирания 
[image: image96.wmf]v

 частиц в лаборатории и промышленности могут быть различны, что объясняется различной интенсивностью процессов и конструкцией реакторов. Интенсивность столкновений частиц в используемом лабораторном аппарате существенно выше. Поэтому при переходе к описанию промышленного реактора следует ожидать существенного снижения скорости истирания по сравнению с измеренной в лаборатории. Тем не менее, отношение между лабораторными и промышленными скоростями истирания должно оставаться неизменным для всех типов катализаторов. Поэтому при переходе от лабораторных к промышленным реакторам должен возникать единственный, независящий от типа катализатора, поправочный коэффициент как отношение между лабораторными и промышленными скоростями истирания;
3) промышленные данные показывают, что из реактора через существующую систему пылеулавливания (группы циклонов) проскакивают в основном частицы самой мелкой фракции (<20 мкм). Кроме этого на выходе из реактора наблюдается заметная доля (до 15%) частиц размера  20-40 мкм. В этой связи удобно фиксировать размер удаляемой из реактора пыли 
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 в диапазоне 
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, подбирая соответствующее значение из условий наилучшего согласования с промышленными данными как по распределению частиц внутри реактора, так и на выходе из него.
С учетом сделанных предположений конкретизируем на основе сформулированной выше математической модели  постановку задачи о равновесном распределении частиц катализатора в промышленном реакторе. Введем безразмерный параметр 
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, равный отношению темпа подачи катализатора в реактор к темпу его истирания.  Согласно (4), (2) равновесное распределение 
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 будет описываться обыкновенным дифференциальным уравнением
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и интегральным условием 
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отражающим тот факт, что вся пыль (частицы с радиусом 
[image: image103.wmf]dust
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) удаляется из системы. Дополнительное условие (10) служит для нахождения безразмерного темпа 
[image: image104.wmf]V

 подачи катализатора, при котором в реакторе будет реализовываться равновесное распределение частиц по размерам. Напомним, что эффективное распределение 
[image: image105.wmf]f
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 частиц на входе в реактор в (9) пересчитывается через истинное с помощью матрицы дробления 
[image: image106.wmf]D

.
С учетом того (см. (9)), что 
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 прямо пропорционально 
[image: image108.wmf]V

 решение задачи (9), (10) не встречает затруднений. При каждом фиксированном 
[image: image109.wmf]()

fa

+

 и 
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 оно определяет необходимый темп 
[image: image111.wmf]V

 подачи катализатора и равновесное распределение 
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 частиц в реакторе. Кроме того, на его основе можно подсчитать долю 
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 частиц с размерами из интервала 
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 в отбираемом из реактора катализаторе по формуле
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Доля выносимых частиц меньшего размера очевидно равна 
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Соответствующая программа написана в среде MATLAB и приведена  в приложении 2.

Анализ промышленных данных

 Вплоть до недавнего времени основным катализатором, используемым в ПАО «Нижнекамскнефтехим»  при производстве изобутилена являлся ИМ-2201. Для него накоплен обширный фактический материал, статистическая обработка которого позволяет определить средний фракционный состав добавляемого в реактор катализатора (верхняя строка таб.1), средний равновесный состав катализатора в реакторе (вторая строка) и долю выносимой через циклоны из реактора крупной (более 20 мкм) фракции. Эта доля составляет в среднем 16%. Опираясь на это значение находился единственный адаптационный параметр модели: граница 
[image: image117.wmf]dust
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=25мкм размера удаляемых из реактора частиц. После этого решением задачи (9)-(10) определялся равновесный состав катализатора в реакторе (третья строка таб.1) и безразмерный темп  
[image: image118.wmf]V

подачи катализатора, оказавшийся равным 1,6. Как видно из таблицы фактический и расчетный равновесный фракционный состав хорошо согласуются друг с другом. Зная объем катализатора (300 т) и темп подачи свежего катализатора (8 т/сут)  можно определить универсальный пересчетный коэффициент от лабораторных к промышленным скоростям истирания. Он оказывается равным 0,0065, что означает, что скорость истирания в промышленном реакторе в 160 раз меньше, чем в лаборатории.
В последнее время при подзагрузке свежего катализатора в реактор часто используется смесь ИМ-2201 (60 %) и КДИ (40 %). Их фракционный состав дан в таблицах 1 и 2.  При использовании смеси вынос через циклоны крупной (более 20 мкм) фракции существенно возрастает, достигая 28 %. Соответственно, модель требует увеличения размера 
[image: image119.wmf]dust
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 удаляемых из реактора частиц  с 25 до 34 мкм. Фактический и вычисляемый фракционный состав смеси в реакторе (вторая и третья строки таб.2) при этом удовлетворительно согласуются  друг с другом.
Заметим, что в силу более высокой истираемости ИМ-2201 пропорции частиц ИМ-2201  и КДИ в реакторе существенно отличаются от таковых при загрузке. Вместо 40 % КДИ на входе, в равновесном составе его доля составляет 65 %. Безразмерный темп  
[image: image120.wmf]V

подачи катализатора, оказался равным 1,2, что означает снижение расхода катализатора на 25 %.

Особо подчеркнем большой объем выносимых из реактора частиц размерами 20-40 мкм и, как следствие, малая доля (13 %) таких частиц в равновесном составе. Оба эти отрицательных факта связаны с неудовлетворительной работой циклонной группы. При ее модернизации результаты могут существенно улучшиться даже при эксплуатации реактора исключительно с катализатором КДИ. 
В качестве примера рассмотрим такую модификацию циклонов, которая при использовании КДИ даст то же значение 
[image: image121.wmf]dust
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=25 мкм, что и для ИМ-2201. В этом случае при загрузке КДИ с фракционным составом, представленным в первой строке таблицы 2, равновесным состав окажется таким 20-40 мкм – 25,8 %, 40-70 мкм – 38,5 %, 70-10мкм – 20,1 %,  >100 мкм – 14,6 %, что практически повторяет равновесный состав ИМ-2201 (табл.1). При этом вынос крупной фракции также практически сохраняется, составляя 16,3 %, а безразмерная скорость подачи свежего катализатора существенно (более чем в 2,5 раза) снижается с 
[image: image122.wmf]V

=1,6 для ИМ-2201 до 
[image: image123.wmf]V

=0,63 для КДИ. 
Таблица 1. Фракционный состав катализатора ИМ-2201
	Катализатор ИМ-2201
	Фракционный состав, %

	
	<20 мкм
	20-40 мкм
	40-70 мкм
	70-100 мкм
	>100 мкм

	Добавляемый
	6,5
	9,6
	20,1
	18,1
	45,7

	Равновесный фактический
	0
	29,2
	36,7
	19,5
	14,6

	Равновесный теоретический
	0
	28,9
	41,8
	16,3
	13,0


Таблица 2. Фракционный состав смеси катализаторов ИМ-2201 и КДИ (60 : 40)

	Смесь  ИМ-2201 и КДИ
	Фракционный состав, %

	
	<20 мкм
	20-40 мкм
	40-70 мкм
	70-100 мкм
	>100 мкм

	Добавляемый КДИ
	0,5
	11,5
	28,0
	16,0
	44,0

	Равновесный фактический
	0
	12,0
	42,0
	32,0
	14,0

	Равновесный теоретический
	0
	13,0
	45,7
	25,3
	16,0


ВЫВОДЫ

1. Предложена и адаптирована по лабораторным данным математическая модель разрушения частиц катализаторов ИМ-2201 и КДИ в кипящем слое промышленных реакторов дегидрирования изопарафинов в изоолефины. Модель учитывает как быстрый процесс дробления частиц, так и медленный процесс их истирания.

2. Предложенная модель способна описать имеющийся фактический материал по эксплуатации промышленных реакторов проточного типа с псевдоожиженным слоем катализатора.

3. Выявлена принципиальная  разница между механическими свойствами используемых на практике катализаторов ИМ и КДИ. 
4. Установлено, что использование катализатора КДИ при модификации циклонной группы может при сохранении равновесного распределения частиц по размерам в реакторе  снизить расход катализатора более чем в два с половиной раза.
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ПРИЛОЖЕНИЕ 1

Программа расчета динамики изменения фракционного состава катализатора в лабораторных экспериментах.
clear all
close all
Time=[0 3 7 15 24];
EXPNUMB=1;
v=0.0065%0.003%0.006;   
gamma=-2;
D0=50;
%-----эксперименталЬные данные
D=[0 20 40 70 100 125];
% -------матрица дробления
A=[0.585  0       0         0    0;...
    0.125   0.725   0          0    0;...
    0.11  0.125  0.90   0    0;...
    0.07   0.10   0.10    0.69    0;...
    0.11   0.05  0.00     0.31   1];
%-----эксперименталные данные
if EXPNUMB==1
A1=[1 0.6692 0.5597 0.4620 0.3969];
A2=[0 0.1165 0.1696 0.1799 0.1924];
A3=[0 0.0731 0.0866 0.0869 0.1138];
A4=[0 0.0485 0.0728 0.0776 0.0516];
elseif EXPNUMB==2
A1=[ 0 0 0 0 0];
A2=[1 0.8141 0.7304 0.5836 0.5115];
A3=[0.0 0.1012 0.1314 0.1925 0.1857];
A4=[0.0 0.0371 0.0595 0.0805 0.0929];
elseif EXPNUMB==3
A1=[ 0 0 0 0 0];
A2=A1;
A3=[0.8186 0.7643 0.6179 0.6483 0.5982];
A4=[0.1814 0.1950 0.3331 0.2425 0.2172];
else
A1=[ 0 0 0 0 0];
A2=A1;
A3=A1;
A4=[0.3175 0.3005 0.2289 0.1937 0.1839];
end
A5=ones(size(Time))-A1-A2-A3-A4;
%-----переход к истинным начальным концентрациям
cnabl0=[A1(1); A2(1); A3(1); A4(1); A5(1) ];
c0=A*cnabl0;
B(1)=c0(1); B(2)=c0(2); B(3)=c0(3); B(4)=c0(4); B(5)=c0(5); 
%--------------------------------------------------------
D=D/D0;
F(1)=B(5)/(D(2)-D(1));
F(2)=B(4)/(D(3)-D(2));
F(3)=B(3)/(D(4)-D(3));
F(4)=B(2)/(D(5)-D(4));
F(5)=B(1)/(D(6)-D(5));
amax=D(6)*1.1;
N=500;
h=amax/(N-1);
a=zeros(1,N);
f=zeros(1,N);
fnew=zeros(1,N);
for i=1:N
    a(i)=(i-1)*h;
    if a(i)<D(2)
        f(i)=0;
    elseif a(i)<D(3)
        f(i)=F(2);
    elseif a(i)<D(4)
        f(i)=F(3);
    elseif a(i)<D(5)
        f(i)=F(4);
    elseif a(i)<D(6)
        f(i)=F(5);
    else
        f(i)=0;
    end
end
tau=h/10;
t=0;
k=0;
for step=1:280
    for i=N-1:-1:1
        fnew(i)=f(i)+(tau/3/h)*(a(i+1)*VelKDM(a(i+1))*f(i+1)-a(i)*VelKDM(a(i))*f(i))-tau*f(i)*VelKDM(a(i));
    end
    f=fnew;
    t=t+tau;
    if (floor(step/5)*5==step)
        k=k+1;
        tt(k)=t;
        f1(k)=0; f2(k)=0; f3(k)=0; f4(k)=0; f5(k)=0;
        for i=1:N    
                if a(i)<D(2)
                    f1(k)=0;
                elseif a(i)<D(3)
                    f2(k)=f2(k)+h*f(i);
                elseif a(i)<D(4)
                    f3(k)=f3(k)+h*f(i);
                elseif a(i)<D(5)
                    f4(k)=f4(k)+h*f(i);
                else
                    f5(k)=f5(k)+h*f(i);
                end
        end
        f1(k)=1-f2(k)-f3(k)-f4(k)-f5(k);
end
end
tt=tt/v;
figure(EXPNUMB)
plot(Time, A1,'sm','MarkerFaceColor','m')
hold on
plot(Time, A2,'sk','MarkerFaceColor','k')
plot(Time, A3,'sb','MarkerFaceColor','b')
plot(Time,A4,'sr','MarkerFaceColor','r')
plot(Time, A5,'sg','MarkerFaceColor','g')
plot(tt, f5,'m-','Linewidth',2)
plot(tt, f4,'k-','Linewidth',2)
plot(tt, f3,'b-','Linewidth',2)
plot(tt, f2,'r-','Linewidth',2)
plot(tt, f1,'g-','Linewidth',2)
legend('1','2','3','4','5')
xlim([0 25])
ylim([0 1])
ПРИЛОЖЕНИЕ 2

Программа расчета равновесного фракционного состава катализатора в реакторе.
clear all
%---------------Исходные данные для КДМ-----------------------------------
 % число выделяемых фракций =5. 
Afr_KDM=[0 20 40 70 100 125];% границы фракций в  микронах [0-20],[20-40],,,,, 
Fini0_KDM=[ 0.0 0.0 0.0  0.0  1.0]'; % массовая доля загружаемых  фракций 
Adust_KDM=26;  %граница для пыли (то, что удаляется из реактора) 
MatrDrob_KDM=[1     0        0.0       0.05       0.11;...%матрица дробления 
                            0     1       0.09       0.10       0.07;...
                            0.    0        0.91       0.125      0.11;...
                            0     0         0           0.725      0.12;...
                            0     0         0             0         0.59];
Fini_KDM=MatrDrob_KDM*Fini0_KDM; %доля фракций после начального дробления 
Vel_KDM=1; %скорость истирания                    
C_KDM=0.0; % доля КДМ в общей загрузке  
%---------------Исходные данные для ИМ-------------------------------------
Afr_IM=[0 20 40 70 100 250];% границы фракций в  микронах [0-20],[20-40],,,,,
Fini0_IM=0.01*[ 6.5 9.6 20.1  18.1  45.7]'; % массовая доля загружаемых в реактор фракций 
Adust_IM=25.5;  %граница для пыли (то, что удаляется из реактора) 
MatrDrob_IM=[1  0.05     0.05       0.00      0.29;...%матрица дробления 
                 0   0.95     0.03       0.05      0.19;...
                 0.    0        0.92       0.17      0.17;...
                 0     0         0           0.78      0.1;...
                 0     0         0             0         0.25];
Fini_IM=MatrDrob_IM*Fini0_IM;  %доля фракций после начального дробления 
Vel_IM=2*Vel_KDM; %скорость истирания 
C_IM=1-C_KDM; % доля ИМ в общей загрузке 
% --------------------Решение вспомогательных задач
[Ffin0_KDM F1_KDM  F2_KDM]=SolverStac(Afr_KDM,Adust_KDM,Fini_KDM,1);
[Ffin0_IM F1_IM F2_IM]=SolverStac(Afr_IM,Adust_IM,Fini_IM,1);
F1_KDM=F1_KDM+Fini_KDM(2)*(Adust_KDM-Afr_KDM(2))/(Afr_KDM(3)-Afr_KDM(2));
F2_KDM=F2_KDM+Fini_KDM(1);
F1_IM=F1_IM+Fini_IM(2)*(Adust_IM-Afr_IM(2))/(Afr_IM(3)-Afr_IM(2));
F2_IM=F2_IM+Fini_IM(1);
%--------------------окончательное построение решения ----------------------------
aa=(1-Ffin0_KDM(5))*C_KDM/Vel_KDM+(1-Ffin0_IM(5))*C_IM/Vel_IM;
vplus=1/aa;
for i=1:4
    Ffin_KDM(i)=Ffin0_KDM(i)*vplus*C_KDM/Vel_KDM;
    Ffin_IM(i)=Ffin0_IM(i)*vplus*C_IM/Vel_IM;
end
Ffin_KDM(5)=0;
Ffin_IM(5)=0;
Ffin_KDM=Ffin_KDM*100;
Ffin_IM=Ffin_IM*100;
%------------------печать на экран---------------------------------------
fprintf('С_кдм=%f  V=%f  \n',C_KDM, vplus);
fprintf('Выносится из реактора по фракциям КДМ   %6.3f %% :  %6.3f %%    ИМ   %6.3f %% :  %6.3f %%\n' ,...
    F2_KDM*100*C_KDM ,F1_KDM*100*C_KDM,F2_IM*100*C_IM ,F1_IM*100*C_IM);
 fprintf('КДМ A1=%6.3f  A2= %6.3f A3=%6.3f  A4=%6.3f  A5=%6.3f  \n' ,  Ffin_KDM(1), Ffin_KDM(2), ...
     Ffin_KDM(3), Ffin_KDM(4), Ffin_KDM(5));
 fprintf('ИМ A1=%6.3f  A2= %6.3f A3=%6.3f  A4=%6.3f  A5=%6.3f  \n' ,  Ffin_IM(1), Ffin_IM(2), ...
     Ffin_IM(3), Ffin_IM(4), Ffin_IM(5));
%------------------печать в файл -----------------------------------------
  fid = fopen('OutData01.txt', 'w', 'n');
 fprintf(fid,'С_кдм=%6.3f   Безразмерный расход катализатора V=%6.3f \r\n',C_KDM, vplus);
 fprintf(fid,'Выносится из реактора  по фракциям (0-20, 20-40) КДМ:  %6.3f    %6.3f     ИМ:   %6.3f   %6.3f  \r\n' ,...
    F2_KDM*100*C_KDM ,F1_KDM*100*C_KDM,F2_IM*100*C_IM ,F1_IM*100*C_IM);
% От крупных к мелким !!!!!!!!!!
 fprintf(fid, 'Распределение КДМ в реакторе по фракциям %6.3f   %6.3f  %6.3f  %6.3f  %6.3f \r\n' ,...
     Ffin_KDM(1), Ffin_KDM(2),  Ffin_KDM(3), Ffin_KDM(4), Ffin_KDM(5));
 fprintf(fid,'Распределение ИМ  в реакторе по фракциям %6.3f   %6.3f  %6.3f  %6.3f  %6.3f \r\n' ,...
     Ffin_IM(1), Ffin_IM(2), Ffin_IM(3), Ffin_IM(4), Ffin_IM(5));
  fclose(fid);
function [Ffin F1 F2]=SolverStac(Afr,Adust,Fini,vplus);
N=1256;
Nfr=length(Fini);
% -------границы интервалов
A_scale=50; % масштаб для размера зерен в микронах
Afr_scale=Afr/A_scale;
A_dust=Adust/A_scale;
%--------------------------------------------
amax=Afr_scale(Nfr+1)*1.1;
h=amax/(N-1);
a=zeros(1,N);
fplus=zeros(1,N);
for i=1:N
    a(i)=(i-1)*h;
end
Ngrfr=1+floor(Afr_scale/h);
%-----------начальная плотность
f_ini=zeros(Nfr,1);
f_fin=zeros(Nfr,1);
for i=1:Nfr
    f_ini(i)=Fini(i)/(Afr_scale(i+1)-Afr_scale(i));
end
for i=1:Nfr
    for k=Ngrfr(i):Ngrfr(i+1)-1
        fplus(k)=f_ini(i);
    end
end
 f=Stac1(fplus, a, A_dust,vplus);
Afr_scale(2)=A_dust;
Ngrfr=1+floor(Afr_scale/h);
F1=a(Ngrfr(2)+1)*f(Ngrfr(2)+1)/3;
F2=0;
for i=Ngrfr(2)+1:N
    F2=F2+h*f(i);
end
ffin(1)=1;
for i=2:Nfr
    ffin(i)=0;
    for k=Ngrfr(i):Ngrfr(i+1)-1
        ffin(i)=ffin(i)+f(k)*h;
    end
   ffin(1)=ffin(1)-ffin(i);
end
Ffin=Fini;
for i=1:Nfr
Ffin(Nfr+1-i)=ffin(i);
end
function f=Stac1(fplus, a, a_dust,vplus)
N=length(a);
f=zeros(1,N);
h=a(2)-a(1);
Ndust=1+floor(a_dust/h);
%----------------------------------------------------
    for i=N-1:-1:Ndust+1
    f(i)=(f(i+1)*a(i+1)+3*h*vplus*fplus(i))/(3*h+a(i));
    end
 %---------------------------------------------------
 fi_fin=0;
 for i=Ndust+1:N
     fi_fin=fi_fin+f(i)*h;
 end
 fi_fin=1-fi_fin;
 for i=1:Ndust
     f(i)=fi_fin/a_dust;
 end
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